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The important thing is not to stop questioning; curiosity has its own reason 
for existing. One can not help but be in awe when contemplating the mysteries of 
eternity, of life, of the marvelous structure of reality. It is enough if one tries merely 
to comprehend a little of the mystery every day. The important thing is not to stop 




En essayant continuellement on finit par réussir. Donc : plus ça rate, plus on a des 
chances que ça marche.  
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Résumé : 
Les bioréacteurs de grandes dimensions, en raison de phénomènes de transfert limitant, sont le 
siège d’hétérogénéités se traduisant par des gradients locaux de concentration et température. Les 
microorganismes circulant au sein de ces bioréacteurs subissent donc des fluctuations 
environnementales qui peuvent affecter leur comportement aux niveaux métaboliques et/ou 
moléculaires. La réponse microbienne est fonction de la nature, de l’intensité, de la fréquence et 
de la durée de la perturbation. L’objectif de ce travail est l’étude quantitative de l’impact de 
l’intensité, la fréquence et l’amplitude d’un stress nutritionnel sur le comportement dynamique 
d’Escherichia coli, à savoir des ajouts pulsés de glucose lors de cultures continues en régime 
permanent. Un effort particulier est consacré au développement et à la validation des outils 
expérimentaux indispensables pour une caractérisation rigoureuse des dynamiques de réponses 
transitoires sur des échelles de temps allant de secondes à quelques minutes. Pour permettre le 
suivi in situ et en temps réel des changements métaboliques et moléculaires, une souche 
bioluminescente est mise en œuvre. Les réponses transitoires sont caractérisées par les vitesses 
spécifiques, les rendements, les profils d’induction transcriptionnelle, les temps caractéristiques. 
Selon les différents scenarii réalisés, l’ajustement du métabolisme face aux hétérogénéités de 
substrat est quantifié selon des échelles de temps aux niveaux macroscopiques et/ou 
moléculaires ; ces résultats originaux contribuent ainsi à l’implémentation des connaissances sur 
les interactions dynamiques entre les phénomènes biologiques et les phénomènes physiques ; 
l’enjeu réside à terme en l’amélioration des processus d’optimisation et d’extrapolation des 
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Abstract: 
Ineffective mixing entailing heterogeneity issues within industrial bioreactors have been reported 
to affect microbial metabolisms at cellular and/or molecular levels. Substrate gradients inside 
large-scale bioreactors are common environmental fluctuations that microorganisms would have 
to encouter along with the bioprocess. Depending on intensity, frequency and duration of those 
fluctuations, microorganisms may respond in a different manner. The objective of this work is to 
study the impact of intensity, frequency and amplitude of glucose perturbations on the dynamics 
of Escherichia coli responses. An E. coli bioluminescent strain is used for in situ and real-time 
monitoring of both metabolic and transcriptional changes. For this purpose, short-term glucose 
excess was simulated, using pulse-based experiments into glucose-limited chemostat cultures. In 
addition, an important effort is devoted to the development and validation of technical and 
mathematical tools in order to acquire quantitative and kinetic data on time scales from seconds to 
minutes. The transient responses are characterized, using specific rates, yields, transcriptional 
induction profiles and characteristic response times, and are compared in the different defined 
perturbation scenarios. The results reflected the fact that short-term heterogeneities of substrate 
affect both cell metabolism and regulation at macroscopic and/or molecular levels. Quantitative 
understandings of the dynamics during transient responses to environmental perturbations can 
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Introduction et contexte de l’étude 
Les biotechnologies, selon la définition de l’OCDE (Organisation de Coopération et de 
Développement Economique), recouvrent tous les procédés de mise en œuvre de systèmes vivants 
dans le but de produire des connaissances, des biens et des services. 
« Biotechnology is defined as the application of science and technology to living organisms as well 
as parts, products and models thereof, to alter living or non-living materials for the production of 
knowledge, goods and services” (OCDE). 
Les progrès réalisés au cours des dernières décennies en biotechnologie ont permis de mettre en 
œuvre des bioprocédés performants pour la production des biomolécules, des bioproduits et des 
produits intermédiaires en raison de préoccupations croissantes en termes d’environnement et 
d’approvisionnement énergétique. La biotechnologie apparaît donc comme une alternative fiable 
aux procédés chimiques et aux combustibles fossiles dans des domaines d’applications aussi 
variés que la santé, l’agroalimentaire, le textile et l’énergie (Tableau 1).  
Récemment, Festel (2010) souligne que le marché des biotechnologies est en pleine croissance, 
s’élevant à 48 milliards d’euros en 2007, soit 3,5 % de la totalité des ventes mondiales de produits 
chimiques (Figure 1), pour atteindre 135 milliards € en 2012 et 340 milliards € en 2017 (15% du 
marché mondial des produits chimiques). Des perspectives de croissance similaires sont décrites 
dans un rapport de l’OCDE, avec la part des produits chimiques issus de la biotechnologie qui 
s’élèverait à 12-20 % de l’ensemble des produits chimiques à l’horizon 2015 (OCDE, 2009). 
Produits chimiques
(100%-1,383 milliards d'euros) 
Ingrédients pharmaceutiques actifs
Produits chimiques de consommation
Produits chimiques de spécialité
Produits chimiques de base
Produits chimiques biosourcés










Figure 1 : Ventes mondiales en 2007 de produits chimiques issus des procédés chimiques et 
biotechnologiques (Festel, 2010). 
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Tableau 1: Liste de produits issus des biotechnologies avec leur valeur marchande en 2000 (Nielsen et 
al., 2003). 
Catégorie de Produits Produits Organismes Valeur Marchande 
Cellules/biomasses Levure de boulanger Saccharomyces cerevisiae  
 
Bactérie lactique Bactéries lactiques  
 
Source de protéines (SCP) Bactéries méthylotrophiques  




Ethanol Saccharomyces cerevisiae 12 milliards US$ 
 
Acide lactique Zymomonas mobilis 
Bactéries lactiques 
200 millions US$ 
 
Acide citrique Rhysopus oryzae 1.5 milliards US$ 
 
Acide glutamique Aspergillus niger 1 milliard US$ 
 
Lysine Corynebacterium glutamicum 500 millions US$ 
 
Phénylalanine Corynebacterium glutamicum 
Escherichia coli 
200 millions US$ 
Métabolites secondaires Penicillines Penicillium chrysogenum 4 milliards US$ 
 
Céphalosporines Acremonium chrysogenum 
Streptomyces clavuligerus  
11 milliards US$ 
 
Statines Aspergillus terreus 9 milliards US$ 
 
Taxol Cellule Végétale 1 milliard US$ 
Protéines recombinantes Insuline Saccharomyces cerevisiae 
Escherichia coli 
3 milliards US$ 
 
Facteur sanguin tPA Cellule CHO 1 milliard US$ 
 
Erythroproïtine Cellule CHO 3.6 milliards US$ 
 
Hormone de croissance 
humaine 
Escherichia coli 1 milliard US$ 
 
Les interférons Escherichia coli 2 milliards US$ 
 
Vaccins Bactéries & Levures  
 
Anticorps monoclonaux Hybridome 700 millions US$ 
Enzymes Détergent Bacilli, Aspergilli 600 millions US$ 
 
Industrie Amidon Bacilli, Aspergilli 200 millions US$ 
 
Chymosine Aspergilli  
Polymères Xanthane Xanthomonas campestris 400 millions US$ 
 
Polyhydroxyalcanoate (PHA) Alaligeneserytrophus  
ADN Vaccins Escherichia coli  
 
Thérapie génique Escherichia coli  
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En 1996, une étude du Ministère de l’Industrie constate que le procédé de fermentation représente 
alors plus de 69% de la production bio-industrielle totale en France, suivie par la culture cellulaire 
21% (SESSI, 1996). Ces chiffres soulignent clairement l’importance de la part des procédés de 
fermentation dans les bio-industries en France ; ils consistent en la mise en œuvre de cultures 
microbiennes pour la valorisation de la biomasse et/ou de ses composés d’intérêt et/ou des 
produits de bioconversion (Tableau 1), avec des avantages économiques et environnementaux par 
rapport à des procédés chimiques. A titre d’exemple, pour la production d’une large gamme 
d’antibiotiques (les céphalosphorines), la voie biotechnologique permet de réduire de 37 % la 
consommation d’électricité, de pratiquement 100 % la quantité de solvants utilisés et de 90 % 
celle des eaux résiduaires produites (EU, 2007). Cependant, l’application des procédés 
biotechnologiques ne représente que 0,08 % de la valeur ajoutée brute (VAB) de l’Union 
Européenne (autres que les industries alimentaires et chimiques). L’utilisation de la 
biotechnologie est restée limitée en raison de développements et de mises en œuvre industrielles 
se heurtant à des difficultés de transferts de technologie (EU, 2007). 
L’extrapolation des bioprocédés de l’échelle laboratoire à l’échelle industrielle apparaît 
notamment comme une étape limitante de la mise en œuvre d’un procédé biotechnologique du fait 
des nombreux phénomènes biologiques, physiques et physico-chimiques qui interagissent au sein 
du bioréacteur. La complexité de ces interactions rend le processus de changement d’échelle 
difficile à maîtriser pouvant entraîner, ainsi une extrapolation erronée des performances du 
bioprocédé de grandes dimensions (Takors, 2012). Ce phénomène, bien connu des industriels et 
des chercheurs, a été attribué aux difficultés de maintenir un système homogène au sein des 
bioréacteurs de grand volume contrairement aux conditions opératoires obtenues en laboratoire 
(Enfors et al., 2001; Lara et al., 2006a). La présence de ces hétérogénéités au sein des 
bioréacteurs a une influence directe sur le comportement des systèmes vivants mis en œuvre, 
positive ou négative, et donc en conséquence sur les performances globales des bioprocédés 
(Buckland, 1984; Enfors et al., 2001; Lara et al., 2006a; Nienow, 2009; Takors, 2012). Malgré le 
nombre important de travaux, articles, revues traitant de ces difficultés, le processus de 
changement d’échelle des procédés biotechnologiques reste un défi majeur à ce jour. 
Traditionnellement, les méthodes utilisées pour le changement d’échelle des procédés chimiques 
sont basées sur la conservation de grandeurs adimensionnelles en fonction de paramètres 
géométriques, hydrodynamiques (géométrie des réacteurs, vitesse d’agitation, puissance dissipée, 
nombre de Reynolds, kLa, temps de mélange,…) entre les réacteurs de laboratoire et les réacteurs 
industriels (Junker, 2004; Schmidt, 2005; Yang et al., 2007). Ces grandeurs adimensionnelles ne 
prennent pas en compte la composante biologique d’un système vivant et les interactions entre les 
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phénomènes physiques et biologiques indispensables dans l’élaboration du processus de 
changement d’échelle en bioprocédés (Takors, 2012). 
Le manuscrit présente des travaux de recherche associant des connaissances multidisciplinaires de 
génie microbiologique, génie des procédés et physiologie microbienne qui visent à étudier les 
dynamiques des interactions entre les phénomènes biologiques et physico-chimiques qui 
interviennent au sein des bioprocédés; l’étude focalise sur la caractérisation et la quantification 
des dynamiques de la réponse microbienne à des perturbations maîtrisées de l’environnement 
simulant les hétérogénéités présentes dans les bioréacteurs de grandes dimensions. La nature, 
l’intensité, la durée et la fréquence de la perturbation environnementale induisent ainsi des 
comportements différents du microorganisme selon les niveaux de l’induction : métabolique, 
enzymatique et/ou moléculaire qu’il convient de quantifier pour en maîtriser les effets.  
Dans le cadre de ces travaux de receherche, la démarche scientifique adoptée est présentée sur la 
Figure 2. Elle consiste tout d’abord à établir une revue bibliographique des travaux antérieurs 
concernant les problématiques liées au changement d’échelle des procédés biotechnologiques et à 
la mise en œuvre des microorganismes dans des réacteurs de grandes tailles ; il s’agit ainsi de 
dégager les questions scientifiques restant à élucider, définir un état de l’art des outils, 
méthodologies et dispositifs expérimentaux développés dans les travaux antérieurs pour 
argumenter des choix réalisés dans ce travail de recherche. Ainsi, les outils et méthodologies ainsi 
que la nature, l’intensité et la fréquence des perturbations sont choisis et adaptés pour contribuer à 
la quantification aux différents niveaux d’observation macroscopique, microscopique et 
moléculaire des dynamiques de la réponse microbienne à des perturbations de l’environnement. 
Ces outils sont développés et optimisés pour permettre une caractérisation pertinente de la réponse 
transitoire sur des échelles de temps de quelques secondes à quelques minutes.  
Le modèle d’étude choisi est Escherichia coli, microorganisme procaryote modèle, souche hôte 
très largement utilisée, notamment pour la production de protéines recombinantes et de fragments 
d’ADN, dans de nombreux domaines d'application tels que les industries biopharmaceutiques et 
celles des enzymes (Lee & Parulekar, 1996; Demain & Vaishnav, 2009). La souche choisie 
contient un gène promoteur impliqué dans la réponse à un stress donné relié aux gènes rapporteurs 
de type bioluminescent (luxCDABE). L’originalité de ce travail est d’utiliser la souche 
bioluminescente comme un biocapteur afin de pouvoir accéder aux temps caractéristiques de la 
réponse du microorganisme à un stress au niveau moléculaire sur une échelle de temps de l’ordre 
quelques secondes à plusieurs minutes.  
























































































Donnée du comportement 
dynamique en réponse transitoire
Démarche vers le développement 
de nouveaux outils pour le 
changement d’échelle
 
Figure 2: Démarche scientifique des travaux de recherche.  
Le manuscrit est structuré de la manière suivante : 
La première partie de ces travaux de recherche est une synthèse bibliographique relative au 
processus de changement d’échelle des bioprocédés et des différentes méthodologies/stratégies 
mises en œuvre pour étudier les réponses biologiques vis-à-vis de variations des paramètres 
environnementaux qui interviennent au sein des bioréacteurs de grandes dimensions. Les outils 
d’étude ainsi que les différents stress environnementaux rencontrés au sein des bioréacteurs 
industriels tels que les perturbations en nutriments, en température, pH, l’oxygène dissous et 
dioxyde de carbone sont détaillés. Le métabolisme du microorganisme modèle choisi 
« Escherichia coli », et l’état des connaissances relatives à l’analyse de son comportement vis-à-
vis des fluctuations de l’environnement, en intégrant notamment sa capacité à émettre de la 
bioluminescence est décrit. Il est alors possible de formuler les questions scientifiques qui restent 
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en suspens et auxquelles ces travaux de recherche ont l’ambition d’apporter des éléments de 
réponse.  
Dans la seconde partie, sont décrits les matériels et méthodes d’expérimentation.  
La troisième partie est consacrée à la validation et l’optimisation des outils techniques et 
mathématiques indispensables pour l’étude de la dynamique de réponses microbiennes en régime 
transitoire. Il s’agit de la description des équipements mis en œuvre dont le bioreacteur et le 
système d’échantillonnage rapide associé. La mise en œuvre de la stratégie d’apport en 
antibiotique dans la culture en mode chémostat est réalisée dans l’objectif d’être capable de 
définir les conditions de fonctionnement lors de la perturbation environnemetale. Enfin, le modèle 
métabolique basé sur l’analyse des flux métaboliques est décrit et validé pour la souche 
d’Escherichia coli. 
La quatrième partie présente les résultats obtenus ainsi que la discussion organisée en trois 
chapitres : 
i) Le premier chapitre est consacré à l’étude des réponses dynamiques macroscopiques d’E. 
coli à une perturbation de type impulsion en glucose de différentes concentrations. Ce 
chapitre est rédigé sous forme d’un article scientifique publié dans « Applied 
Microbiology and Biotechnology ». 
ii) Dans le second chapitre, le comportement d’E. coli DPD2085 utilisé comme biocapteur 
est décrit en intégrant le signal bioluminescent émis par les cellules et quantifié. Ce signal 
est en lien avec le changement métabolique et l’induction transcriptionnelle du gène 
promoteur à plusieurs types de perturbations nutritionnelles : pulse de glucose de 
différentes intensities ; changements des taux de dilution ; pulse d’un mélange de sucres. 
Ce chapitre est rédigé sous forme d’un article scientifique publié dans « Journal of 
Biotechnology ».  
iii) Dans le dernier chapitre, l’effet de la fréquence des perturbations en glucose est présenté 
en effectuant des impulsions répétées de glucose de différentes concentrations (pulses 
successifs et oscillations). Les comportements dynamiques aux niveaux macroscopiques 
et de l’induction transcriptionnelle sont caractérisés et discutés. Ce chapitre est rédigé sous 
forme d’un article scientifique qui fait l’objet d’une soumission à un journal scientifique. 
Enfin dans la dernière partie, la discussion générale souligne et résume les avancées scientifiques 
décrites en détail dans les chapitres précédents ; les perspectives sont décrites, identifiées sur la 
base des travaux réalisés et des observations originales effectuées. 
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Partie I : Synthèse bibliographique 
Ce premier chapitre a pour but de présenter la synthèse bibliographique qui argumente des 
questionnements scientifiques abordés dans ce travail. Il s’agit de : 
 proposer une synthèse du développement des bioprocédés lié à l’importance de leurs 
applications et de leurs changements d’échelle ainsi que leurs limites associées ; 
 décrire les hétérogénéités, présentes dans les bioréacteurs de grandes tailles, liées aux 
phénomènes physiques de transferts avec la représentation de ces hétérogénéités par 
différents modèles hydrodynamiques ; 
 décrire l’état actuel des connaissances du métabolisme du microorganisme modèle choisi, 
Escherichia coli, ainsi que ses mécanismes de réponse aux stress ;  
 décrire les interactions entre les phénomènes physiques et biologiques et leurs impacts en 
dégageant les moyens et les dispositifs expérimentaux antérieurs mis en œuvre pour 
élucider la complexité des procédés biologiques aux différentes échelles d’observation : 
systèmes de culture, systèmes d’échantillonnage et d’inactivation des réactions biologiques, 
capteurs biologiques.  
 
A. Les bioréacteurs et l’extrapolation multi-échelle 
A.1. Développement des biotechnologies industrielles et domaines d’application 
En 2006, la commercialisation des produits biosourcés issus du secteur des biotechnologies place 
la France au troisième rang européen derrière le Royaume-Uni et l'Allemagne. Au niveau 
mondial, les Etats-Unis dominent nettement ce secteur (Source : Le portail de l’industrie, 
http://www.industrie.gouv.fr/portail/secteurs/index_biotech.html). 
Les domaines d’application des biotechnologies industrielles sont divers (Doran, 1995; Nielsen et 
al., 2003) : 
 la production des molécules à usage pharmaceutique  
 la production de molécules énergétiques (biocarburant, bioéthanol, biodiesel) à partir de 
ressources agricoles renouvelables non alimentaires 
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 la production des synthons chimiques biosourcés  
 la production des bioplastiques  
 le recyclage, la dépollution et la biodégradation (biorémédiation)  
 les biocapteurs pour surveiller l’état de l’environnement (pollution, produits chimiques)  
Les biotechnologies jouent un rôle de plus en plus important au service de la durabilité 
industrielle (OCDE, 2009). Les biotechnologies industrielles ou « biotechnologies blanches » 
sont, par nature, des technologies qui sollicitent des connaissances pluridisciplinaires (biologie, 
physiologie, génie génétique, microbiologie et bioprocédé). La difficulté de communication entre 
ces disciplines constitue souvent un frein à leur développement. L’intégration de l’ensemble de 
ces connaissances interdisciplinaires est indispensable pour des avancées importantes des 
biotechnologies industrielles en intégrant des enjeux environnementaux et économiques. 
A.2. Extrapolation multi-échelle 
A.2.1. Changement d’échelle  
Pourquoi le changement d’échelle est-il important en vue du transfert des technologies des 
procédés en biotechnologies? 
Le changement d’échelle des procédés de fermentation a été pour la première fois documenté et 
décrit pour la production industrielle de pénicilline au début des années 1940. Le changement 
d’échelle ou le « scale-up » est défini comme: 
 « Design process in which the data of an experimental-scale operation (model or pilot plant) is 
used for the design of a large (scaled-up) unit, usually of commercial size” (McGraw-Hill 
Dictionary, 2003). 
Le terme “scale-up” ou le « changement d’échelle » désigne l’ensemble de l’opération qui 
consiste à augmenter le volume du bioréacteur, en maintenant les performances globales 
(productivité et rendement) obtenues lors des expérimentations à l’échelle de laboratoire (Wang et 
al., 2009). Les étapes du développement d’un bioprocédé industriel sont généralement la 
conception, la mise en œuvre et l’optimisation en premier lieu du bioprocédé à l’échelle de 
laboratoire, puis la transposition des acquis à des échelles croissantes en termes de volumes de 
fermenteurs sous contraintes réalistes industrielles pour permettre à terme la production 
industrielle (Figure 3). 












Industrialisation Production  
Découvert en laboratoire  Pilote de développement  Production industrielle  
0,2 – 20 L  20 – 100 L  10 – 100 m3  
Recherche  
Développement  
Figure 3 : Etape de l’extrapolation multi-échelle. 
Sato et daCosta (1996) ont développé un procédé de production de la protéine recombinante 
(18kDa-hsp) issue de Mycobacterium leprae ; ils comparent la performance de production et les 
coûts associés aux expérimentations en cultures de types fermenteur (20 L) et Erlenmeyer (4 L : 8 
Erlenmeyers de 500 mL). D’après cette étude, la culture réalisée en fermenteur permet d’obtenir 
une concentration de cette protéine recombinante supérieure à celle obtenue en Erlenmeyers (130 
mg L-1 contre 98,8 mg L-1 respectivement). De plus, le coût d’achat des équipements, pour la 
production à l’échelle pilote en fermenteur de 300 L, correspond à 326 300 dollars US ce qui est 
nettement inférieur à celui en Erlenmeyers au volume total équivalent (417 700 dollars US). Cette 
étude souligne ainsi l’importance de l’extrapolation à des échelles plus grandes : la performance 
des procédés améliorés et le coût des équipements moins élevé.  
En 2000, Rouf et coll. (2000) comparent l’impact économique d’une extrapolation du volume 
réactionnel selon deux modes : l’augmentation du volume d’un réacteur ou l’utilisation de 
plusieurs réacteurs. Les simulations sont réalisées au moyen du logiciel BioProcessSimulatorTM 
(Aspen Technology Inc., MA) avec un bioréacteur de 6000 L et six bioréacteurs de 1000 L pour la 
production de l’enzyme protéolytique (activateur tissulaire du plasminogène, t-PA). Les résultats 
de simulation obtenus révèlent que le coût de l’achat des équipements pour le réacteur de 6000 L 
contribue seulement à 14% du coût total contre 37% pour les réacteurs multiples (sans tenir 
compte du coût de traitements en aval). Ainsi, l’extrapolation du volume réactionnel par 
l’augmentation de la taille du réacteur constitue l’alternative minimisant le coût de 
l’investissement.  
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En complément de ces approches économiques, l’extrapolation des bioréacteurs soulève les 
questions suivantes : 
 Comment transposer les bioprocédés développés à l’échelle laboratoire à l’échelle 
industrielle en conservant les performances?  
 Quels sont les stratégies/méthodes/outils à utiliser, permettant une extrapolation fiable et 
robuste en intégrant l’impact des changements d’échelle sur les phénomènes physiques et 
biologiques qui régissent les performances? 
A.2.2. Approche et méthode utilisées 
A.2.2.1. Approche « scale-up » classique du génie chimique 
Dans la phase de développement d’un bioprocédé à l’échelle industrielle, la méthode développée 
par le génie chimique basé sur l’utilisation de grandeurs adimensionnelles et la conservation de 
paramètres physiques est la plus répandue à ce jour. Il s’agit, de façon non exhaustive, de 
similitude géométrique, de puissance par unité de volume (P/V), de flux d’aération par unité de 
volume (Q/V ou vvm), de temps de mélange (tm), de nombre de Reynolds (Re), de coefficient de 
transfert d’oxygène (kLa) (Ju & Chase, 1992; Alves & Vasconcelos, 1996; Diaz et al., 1996; 
Palomares & Ramirez, 2000; Oniscu et al., 2002; Gill et al., 2008; Garcia-Ochoa & Gomez, 2009; 
Marques et al., 2010). Les critères utilisés peuvent être classés en deux catégories : 
a) Paramètres du changement d’échelle basés sur l'agitation 
- Temps de mélange (tm)   
- Puissance d’agitation par unité de volume (P/V)   
- Vitesse en extrémité de pale  
Ces trois paramètres basés sur la vitesse de rotation sont interdépendants. Ces paramètres peuvent 
difficilement être maintenus constants. Pour conserver constant le temps de mélange lors du 
changement d’échelle, le ratio P/V doit être accru ce qui peut affecter les cellules, e.g. cellules 
animales. Si la vitesse en extrémité de pale est maintenue constante lorsque sa taille augmente, la 
vitesse de rotation dans le réacteur de grande taille diminue et donc modifie le transfert de 
l’oxygène. Par conséquent, ces trois paramètres doivent être préalablement évalués par des essais 
en laboratoire afin d’identifier les valeurs pertinentes pour une extrapolation à grande échelle.  
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A titre d’exemple dans le cas d’une augmentation de taille du fermenteur de 80 L à 10 000 L, 
lorsque le paramètre P/V est choisi constant (Tableau 2), un des paramètres le plus utilisés (Vilaca 
et al., 2000), il est reporté une augmentation de 8,5 fois du nombre de Reynolds et d’environ 3 
fois du temps de circulation. Inversement, si le nombre de Reynolds est maintenu constant, le 
paramètre P/V diminue très significativement (0,0016 fois inférieure) avec une augmentation de 5 
fois du temps de circulation. 
Par ailleurs, le nombre de Reynolds (Re), grandeur adimensionnelle, est largement utilisé comme 
critère pour le changement d’échelle. A titre d’exemple, Kwak et coll. (Kwak et al., 2005) 
propose une méthodologie de changement d’échelle basée sur les trois critères physique (P/V, 
Vitesse en extrémité de pale et Re) pour la production du polysaccharide, schizophyllane, secrété 
par la levure Schizophyllum commune et appliquée pour  l’extrapolation de fermenteurs de 15 à 
150 L. 
b) Paramètres du changement d’échelle basés sur l'aération 
- Taux d’aération (VVM)   
- Vitesse superficielle de gaz (Vs)   
Ces paramètres dépendent des dimensions du bioréacteur ainsi que du système d’aération.  
Dans une majorité de bioprocédés industriels, les cultures sont réalisées en condition aérobie (Gill 
et al., 2008; Garcia-Ochoa & Gomez, 2009). La concentration en oxygène dissous peut être un 
paramètre limitant dû à sa faible solubilité dans la phase liquide, de 0,272 mmol L-1 à 25°C sous 
101 kPa. Afin de subvenir à la demande biologique en oxygène, le coefficient volumique de 
transfert d’oxygène (kLa) est utilisé comme un des critères pertinents lors du changement 
d’échelle (Shin et al., 1996; Flores et al., 1997; Gill et al., 2008; Garcia-Ochoa & Gomez, 2009). 
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Tableau 2: Exemple des valeurs relatives de paramètres interdépendants lors d’un changement 
d’échelle en fermentations (Larpent-Gourgaud et Sanglier 1992). 
Fermenteur de 10 000 L 








Puissance de l’agitation Po 1 125 3125 25 0,2 
Puissance de l’agitation par 
unité de volume Po/V 1 1 25 0,2 0, 0016 
Fréquence de rotation N 1 0,34 1 0,2 0,04 
Diamètre de l’agitateur Di 1 5 5 5 5 
Vitesse des flux (ND3) Q 1 42,5 125 25 5 
Temps de circulation, tc a V/Q 1 2,94 1 5 25 
Produit de N et de Di NDi 1 1,7 5 1 0,2 
Nombre de Reynolds (Re)b NDi2ρ/µ 1 8,5 25 5 1 
a
  tc = tm / 4 où tm étant le temps de mélange 
bµ est la viscosité dynamique (kg m-1 s-1) et ρ est la masse volumique (kg m-3) 
Le Tableau 2 montre clairement qu’il est impossible de conserver les valeurs identiques de tous 
les paramètres (Lara et al., 2006a). Le choix de conserver un paramètre dépend souvent de la 
fiabilité des corrélations empiriques utilisées et de la fiabilité et robustesse des données 
expérimentales obtenues à petite échelle (Junker 2004). 
En 1997, Flores et coll. proposent un changement d’échelle entre un fermenteur de 14 L et un 
fermenteur de 1 100 L pour la production du bio-insecticide, δ-endotoxine, par la souche Bacillus 
thuringiensis. Ces deux fermenteurs ont des géométries différentes et lors du changement 
d’échelle la conservation du coefficient volumique kLa est recherchée. Bien que ces auteurs aient 
observé une diminution du taux de croissance (µ) dans le fermenteur de 14 L et celui de 1 1000 L 
(µ = 0,78 et 0,67 h-1 respectivement), le rendement de la biomasse et la productivité des spores 
sont restés inchangés (Flores et al., 1997). 
En 2006, Perez et coll. effectuent le changement d’échelle des fermenteurs de 1,5 L à 50 L en 
mode batch pour la production de la protéine recombinante, Opc, par la souche Neisseria 
meningitidis. Cette protéine Opc est un des composants du vaccin anti-méningococcique pour les 
enfants et les adolescents. Lors du changement d’échelle, le ratio P/V et le coefficient de transfert 
d'oxygène (kLa), sont conservés constants. La productivité de cette protéine issue du fermenteur 
de 50 L est supérieure à celle de 1,5 L (52 mg L-1 h-1 vs 49 mg L-1 h-1) (Perez et al., 2006), 
traduisant une amélioration de la performance en augmentant le volume du fermenteur. La 
méthodologie du changement d’échelle appliquée est alors adaptée pour les procédés de la 
production de cette protéine recombinante. 
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En 2007, Yang et coll. développent une procédure de changement d’échelle pour la production 
d’un anticorps monoclonal en cultures cellulaires en mode Fed-batch, selon plusieurs étapes 
intermédiaires avec des fermenteurs de 3 L, 75 L, 300 L et 2500 L. En se basant sur les modèles 
de mélange disponibles dans la littérature, ces auteurs réalisent avec succès l’extrapolation multi-
échelle en maintenant le temps de mélange (tm) constant : la comparaison qualitative et 
quantitative des caractères biochimiques de l’anticorps fait apparaître une similarité à chaque 
l’échelle d’étude. Ce procédé robuste en termes de la productivité et de la qualité est actuellement 
utilisé pour la production de cet anticorps à l’échelle industrielle (Yang et al., 2007). 
A.3. Approache «scale-up/scale-down» 
Oosterhuis (1984) propose une méthodologie de changement d’échelle dite « scale-up/scale-
down  approach» divisée en quatre étapes décrites dans la Figure 4. 
 
Figure 4 : Procédure de l’approche scale-up/scale-down pour le développement des bioprocédés 
(Oosterhuis, 1984). 
L’analyse des régimes, une étape critique, est basée sur l’analyse des sous-processus pertinents 
dans le système afin d’identifier les phénomènes limitants dans le bioréacteur de grande taille. 
Chaque sous-processus est caractérisé par « une constante de temps caractéristique » (Luyben, 
2007). Les temps caractéristiques des paramètres physiques de plusieurs sous-processus pertinents 
au sein d’un réacteur peuvent être identifiés et calculés (Tableau 3) (Lara et al., 2006a).  
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Tableau 3 : Temps caractéristiques des paramètres physiques. 
Processus Formule 







t =  





















tm : constante de temps de mélange 
tc : constante de temps de circulation 
tmt : constante de temps de transfert de 
matière 
tht : constante de temps de transfert de 
chaleur 
kLa : coefficient de transfert d’oxygène 
V : volume 
ρ : densité du liquide 
Cp : capacité calorifique (J K-1) 
U : coefficient de transfert de chaleur global 
A : surface 
Do/eau : coefficient de diffusion de l’oxygène 
dans l’eau  
λk : taille de courant-liquide la plus petite 
 
Dans la seconde étape, des expérimentations à l’échelle laboratoire permettent d’évaluer et 
caractériser l’effet de la fluctuation des conditions environnementales sur le microorganisme. Les 
résultats obtenus peuvent être utilisés, dans la troisième étape, pour optimiser les procédés à 
l’échelle laboratoire et être intégrés dans les modèles biologiques ou les modèles de simulations 
numériques existants (Luyben, 2007). Dans la dernière étape de la méthodologie, les 
connaissances issues des précédentes étapes permettent, d’une part, d’optimiser les cultures de 
grandes échelles en fournissant des indications sur les limites de fonctionnement du bioréacteur, 
d’autre part, de contribuer à l’amélioration des procédés et à la conception des bioréacteurs de 
grandes tailles (Palomares & Ramirez, 2000).  
A.4. Limites du changement d’échelle 
Les travaux mentionnées jusqu’ à ce jour dans la littérature font apparaitre une diversité dans les 
grandeurs et paramètres conservés lors du changement d’échelle et des limites dans leurs usages 
avec des résultats qui restent parfois insatisfaisants (Garcia-Ochoa & Gomez, 2009; Wang et al., 
2009). La transposition à l’échelle industrielle des conditions optimales de conduite des 
bioprocédés définies à l’échelle laboratoire reste donc à ce jour un véritable challenge. Une revue 
décrivant en détail les problèmes rencontrés lors du processus de changement d’échelle a été 
réalisée par Reisman (Reisman, 1993). La complexité des facteurs locaux intervenant au cœur du 
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bioréacteur n’ont pas permis à ce jour l’émergence d’une méthode unique de changement 
d’échelle (Bylund et al., 2000). En accord avec l’ensemble des observations des chercheurs et des 
industriels les écarts entre réacteurs idéaux de laboratoire et réacteurs industriels se traduisent par 
la présence d’hétérogénéités de températures et concentrations dans les réacteurs de grandes 
dimensions (Neubauer et al., 1995b; Bylund et al., 1998; Akesson et al., 1999; Xu et al., 1999a; 
Bylund et al., 2000; Junker, 2004; Bonvillani et al., 2006; Hewitt & Nienow, 2007; Xing et al., 
2009). Les phénomènes de transfert de quantité de mouvement conditionnant les phénomènes de 
transfert thermique et de matière, les auteurs s’accordent donc sur l’importance de la maîtrise du 
mélange (Nienow et al., 1996; Vrabel et al., 2000; Enfors et al., 2001; Bonvillani et al., 2006; 
Hewitt et al., 2007; Nienow, 2009). 
 
B. Le bioréacteur, siège de phénomènes physiques de transferts 
B.1. Hétérogénéités au sein des réacteurs de grandes tailles  
Les bioréacteurs de laboratoire dont le volume varie généralement entre 0,2 et 20 L sont souvent 
considérés comme un système parfaitement agité. De tels systèmes permettent d’assurer 
l’homogénéité du mélange, en mettant en œuvre des moyens adéquats en faveur des transferts de 
matière et de chaleur. Avec l’accroissement de la taille du bioréacteur, les transferts de matière et 
de chaleur deviennent souvent des paramètres limitants liés aux écarts à l’idéalité des transferts de 
quantité de mouvement (Palomares & Ramirez, 2000; Enfors et al., 2001; Hewitt et al., 2007). 
Ceci résulte alors en la génération d’hétérogénéités au sein du bioréacteur de grande dimension 
avec des gradients de concentration en substrats, métabolites, oxygène dissous, dioxyde de 
carbone dissous, de pH, de température et de pression osmotique (Bylund et al., 1998; Amanullah 
et al., 2001; Enfors et al., 2001; Lara et al., 2006a) dont les impacts sur les performances du 
bioréacteur sont importants. 
B.1.1. Gradients de concentration en substrats et métabolites 
En 1998, Bylund et ses collaborateurs (1998) mettent en évidence de façon expérimentale 
l’influence de l’hétérogénéité de concentration en glucose en réalisant la culture d’Escherichia 
coli recombinant en mode fed-batch dans un bioréacteur de 12 m3, équipé de trois turbines de type 
Rushton. La solution d’alimentation en glucose est concentrée (552 g L-1) afin de réduire 
l’augmentation du volume réactionnel (Figure 5 A). Cette expérience met en évidence les 
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gradients de concentration en substrat : les concentrations élevées se trouvent dans les zones 
situées près du point d’alimentation. Elles peuvent être jusqu’à 400 fois supérieures par rapport à 
la concentration moyenne. Ces gradients de concentration de substrat ont été modélisés par CFD 
selon la méthodologie est basée sur « Large Eddy Simulation » développée par Revstedt et ses 
collègues (1998) dans un bioréacteur de 22 m3 (Figure 5 A) (Enfors et al., 2001). La modélisation 
par CFD permet également d’identifier des zones locales de limitation en oxygène correspondant 
à 10 % du volume total (Enfors et al., 2001). Les gradients de concentration du métabolite 
extracellulaire (acétate) sont également révélés (Figure 5 B) (Bylund et al., 1998).  




Figure 5: Hétérogénéité dans un bioréacteur de 12 m3 de la culture d’E. coli recombinant en mode fed-
batch. (A) Simulation des gradients de concentration du substrat (Enfors et al., 2001) ; (B) 
Comparaison de la formation d’acétate dans les bioréacteurs de 3 L et de 12 m3 (Bylund et al., 1998).  
B.1.2. Gradients de concentration en oxygène dissous 
Zahradnik et ses collègues (2001) développent un modèle basé sur l’approche Networks-of-Zones 
pour la description des flux liquide-gaz dans le réacteurs agité de 3 m3. D’après la Figure 6, les 
concentrations en oxygène dissous autour des pales d’agitation et dans les zones situées entre 
deux pales d’agitation sont comprises entre 3 et 49 % avec une valeur moyenne de 35±0,24 %. 
Cette simulation souligne la variation importante de la concentration de l’oxygène dissous dans 
les différentes zones dans le bioréacteur de 3 m3. 




Figure 6 : Simulation de la distribution du gaz « hold-up » et de la concentration d’oxygène dissous 
dans un bioréacteur agité de 3 m3 (Zahradnik et al., 2001). 
En 2009, Zhang et ses collègues développent un modèle de CFD couplé aux équations de bilan de 
population afin de simuler la distribution locale des flux gaz-liquide, de la fraction volumique de 
gaz et des taux de la dissipation d’énergie dans un réacteur de 12 L, équipé de six turbines de type 
Rushton. Le fluide considéré est l’eau pour la simulation numérique. Les équations du bilan de 
population permettent ainsi d’analyser la distribution de la taille de dispersion en phase gazeuse, 
tenant compte de l’effet de coalescence et de la rupture entre les bulles (Zhang et al., 2009).  
B.1.3. Gradients de pH 
Afin d’identifier la variation locale du pH, Singh (1986) réalise une injection d’un traceur (0,01 M 
KH2PO4) à la surface du réacteur de 4,5 m3 (agité à 110 rpm et non-aéré). Deux sondes de pH sont 
mises en place : l’une près de la pale d’agitation supérieure, l’autre près de la pale inférieure. 
Différentes mesures de pH sont réalisées (Figure 7 A) avec un temps de mélange de 60 s environ.  
Une expérience similaire est réalisée par Langheinrich et Nienow (1999) au moyen d’un ajout de 
2 M Na2CO3 dans un réacteur agité et non-aéré de 8 m3, équipé d’une turbine de type Rushton. 
Deux sondes de pH sont placées en positions 1 et 3 (Figure 7 B et C). L’injection du traceur est 
effectuée soit à la surface (Figure 7 B), soit au milieu du réacteur près de la pale d’agitation 
(Figure 7 C). Le profil de la variation du pH observé sur la Figure 7 C est très nettement atténué 
par rapport à celui observé sur Figure 7 B. Ces résultats soulignent clairement que l’ajout de 
l’acide ou de la base, pour la régulation du pH, au niveau de la pale d’agitation permet de réduire 
l’hétérogénéité dans le réacteur. 











Figure 7 : Evolution du pH après avoir introduit le traceur acide/base. (A) Introduction de 0,01 M 
KH2PO4 dans un réacteur agité et non-aéré de 4,5 m3 (Singh et al., 1986). (B, C) Introduction de 2 M 
Na2CO3 dans un réacteur agité et non-aéré de 8 m3 (Langheinrich & Nienow, 1999). 
 
B.2. Mélange et gradients 
B.2.1. Mélange  
Le mélange est l’un des paramètres les plus importants qui affectent l’efficacité liée aux transferts 
de masse et de chaleur dans le bioréacteur lors du changement d’échelle (Nienow et al., 1996; 
Vrabel et al., 2000; Enfors et al., 2001; Bonvillani et al., 2006; Hewitt et al., 2007; Nienow, 
2009). Les mécanismes physiques mis en jeu sont complexes et interdépendants, avec des échelles 
de temps et d’espace différentes. On distingue globalement deux types de régime du mélange, le 
régime turbulent et le régime laminaire, qui se séparent par une zone dite d’écoulement de 
transition (Xuereb et al., 2006). 
B.2.2. Détermination du temps de mélange  
Le temps de mélange (tm) est défini comme étant la durée nécessaire de l’opération pour atteindre 
un degré de mélange fixé. En ce sens, le temps de mélange nécessaire pour obtenir un mélange 
« parfait » est donc infini. Un écart à l’idéalité du mélange est donc généralement défini comme 
valeur cible; les tm95 et tm99 sont les durées nécessaires à l’obtention d’un mélange qui 
correspondent respectivement à ± 5 % et à ± 1 % du mélange idéal. De plus, le terme « temps de 
circulation, tc » qui est défini comme la durée moyenne d'une particule pour se déplacer et 
retourner à un emplacement fixe dans la cuve est souvent utilisé. 
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Le temps de mélange résulte de l’ensemble des paramètres géométriques (dimensions d’un mobile 
d’agitation et du bioréacteur) et physoico-chimiques (rhéologie de milieu de culture, énergie de 
dissipation…) (Oniscu et al., 2002). 
Les méthodes permettant de déterminer le temps de mélange (tm) peuvent être classées en deux 
catégories : méthodes utilisant des mesures locales et/ou des mesures globales.  
Les mesures locales, les plus souvent utilisées, sont les techniques basées sur les mesures de 
l’évolution d’une propriété du fluide après l’introduction d’une perturbation dans le système. Les 
principales techniques de mesure sont des méthodes conductimétriques (introduction d’un 
électrolyte tel qu’un acide, une base ou un sel) (Figure 8 A) (Nienow, 1997), des méthodes 
utilisant des traceurs radioactifs et des méthodes thermiques. Ces méthodes utilisent 
principalement des capteurs qui permettent de mesurer le degré d’homogénéité à un point précis 
(Villermaux, 1994). Contrairement aux mesures locales, les mesures globales permettent de 
visualiser l’ensemble du mélange de façon globale. La principale technique utilisée est la méthode 
colorimétrique en présence de réactions chimiques. A titre d’exemple, Cabaret et coll. (Cabaret et 
al., 2007) déterminent le temps de macro-mélange par introduction d’un indicateur acide-base afin 
de capturer et filmer l’évolution de la décoloration (Cabaret et al., 2007). Une étude plus récente 
pour quantifier le temps de mélange par mesure d’un traceur fluorescent (Rhodamine B) permet 





Figure 8: Détermination des temps de mélange par la méthode des mesures locales, A (Nienow, 1997) 
et des mesures globales, B (Hu et al., 2010). 
Dans les bioréacteurs de grandes dimensions, les temps de mélanges à 95 % du mélange idéal 
peuvent également être déterminés expérimentalement et des valeurs sont reportées en fonction de 
configurations géométriques dans le Tableau 4. 
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Tableau 4: Temps de mélange dans les bioréacteurs de grandes dimensions 
Type de réacteur Type de traceur Temps de mélange, tm (s) Référence 
4,5 m3 STR, équipé de 2 
turbines de type Rushton Acide 60
 c
 Singh et al. (1986) 
12 m3 STR, équipé de 3 
turbines de type Rushton Traceur fluorescent 10-50
 a
 Vrabel et al. (1999) 
12 m3 STR, équipé de 3 
turbines de type Scaba Traceur fluorescent 10-30
 a
 Vrabel et al. (1999) 
30 m3 STR, équipé de 3 
turbines de type Rushton Traceur fluorescent 125-250
 a
 Vrabel et al. (1999) 
30 m3 STR, équipé de 3 
turbines de type Scaba Traceur fluorescent 70-110
 a
 Vrabel et al. (1999) 
30 m3 STR, équipé de 4 
turbines de type Rushton Glucose 165
 a
 Vrabel et al. (2001) 
12 m3 STR, équipé de 3 
turbines de type Rushton Glucose 43
 a
 Vrabel et al. (2001) 
12 m3 STR, équipé de 3 
turbines de type Scaba Glucose 15
 a
 Vrabel et al. (2001) 
1,5 m3 bioréacteur à agitation 
orbitale (0,5 m3 volume utile) Acide 8-70
 b
 Tissot et al. (2010) 
a tm à 95% de degré d’homogénéité. 
b les vitesses de rotation varient entre 40 à 60 rpm. 
c Agitation à 110 rpm et sans aération. 
Le Tableau 4 montre que les temps de mélange à 95% dans les bioréacteurs de 1,5 m3 à 30m3 
varient entre 8 et 250 secondes en fonction de la taille de réacteur, du type et du nombre de mobile 
d’agitation.  
B.2.3. Différentes échelles de ségrégation du fluide 
Le mélange peut être considéré comme la résultante de plusieurs mécanismes qui interviennent à 
différentes échelles de temps et d’espace : macro-mélange, méso-mélange, micro-mélange et 
nano-mélange (Tableau 5). Ces différentes échelles de mélange peuvent intervenir l’une après 
l’autre ou bien simultanément par réduction de la taille des structures de fluide.  
En 1959, Beek et Miller décrivent le mélange de courants liquides en quatre étapes successives ou 
simultanées, (Beek & Miller, 1959). Ces étapes de mélange peuvent être considérées comme 
différents processus en cascade dont chacun possède un temps caractéristique comme présenté 
dans le Tableau 5. 
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Tableau 5: Mélange de courants liquides en quatre étapes successives ou simultanées (Xuereb et al., 
2006). 
Etape Echelle de taille Echelle de temps 
1. Dispersion par le champ des 
vitesses (macromélange) 
Macro-échelle 
(≈ cm) Temps de mélange et de circulation (1-10 s.) 
2. Réduction des tailles des paquets 
de fluide (mésomélange) 
Echelle de Taylor 
(≈ mm) Echelle de temps de Taylor (0,1-1 s.) 
3. Etirement et Enroulement dans 
tourbillons (micromélange) 
Echelle de Kolmogorov 
(10 à 100 µm) Temps de cisaillement (10
-2
 - 10-1 s.) 
4. Diffusion moléculaire 
(nanomélange) 
Echelle de Batchelor 
(0,5 à 5 µm) Temps de diffusion (10
-3
 - 10-2 s.) 
 
B.3. Modélisation hydrodynamique 
La modélisation de l’hydrodynamique, selon une analyse restreinte aux objectifs de ce travail, 
permet de représenter puis prédire, via la simulation, l’évolution des variables d’état au sein des 
réacteurs ainsi que de réaliser des études prospectives en vue du changement d’échelle. Il est alors 
possible de visualiser les conditions théoriques locales d’écoulement du fluide (Guillard & 
Tragardh, 1999) aux différentes échelles de mélange (cf. B.2.3. Différentes échelles de 
ségrégation du fluide) au sein de l’ensemble du réacteur ; cette étude théorique est confrontée aux 
mesures expérimentales  locales par l’intermédiaire des capteurs et/ou des prélèvements à des 
localisations géométriques spécifiques du réacteur. Plusieurs approches de modélisation et 
simulation numérique de l’hydrodynamique sont documentées dans la littérature dont les plus 
fréquemment utilisées sont synthétisées dans la partie qui suit. 
i) Modèle à compartiments : le modèle à compartiments consiste en une combinaison des 
réacteurs considérés idéaux (appelés « compartiments ») basée sur le modèle des flux 
macroscopiques à deux dimensions. Ce modèle permet l’analyse de la performance globale des 
réacteurs industriels en considérant leur configuration telle que celles des systèmes multiples de 
mobile d’agitation (Guillard & Tragardh, 1999). Cette approche est limitée par le nombre et la 
taille des compartiments dont la caractérisation est souvent empirique (O'Beirne & Hamer, 2000).  
Le modèle à compartiments a été utilisé pour décrire le mélange entre les phases gaz et liquides 
dans un réacteur de 30 m3, équipé de quatre turbines de type Rushton. Les temps de mélanges 
estimés à partir de ce modèle sont similaires à ceux déterminés expérimentalement (Vrabel et al., 
1999). Delvigne et coll. (Delvigne et al., 2005b; Delvigne et al., 2006a; Delvigne et al., 2008) ont 
développé un tel modèle combiné aux simulations stochastiques. Ce modèle du mélange 
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représente théoriquement les gradients de concentration de substrat et de pH et/ou la circulation 
des microorganismes dans le bioréacteur agité. 
ii) Networks of Zones : avec le modèle “Networks of Zones” (N-o-Z), le volume du réacteur est 
divisé en plusieurs petits compartiments considérés comme parfaitement mélangés. Ce modèle 
peut être amélioré en considérant des flux inertes, des réactifs et la présence de phase gazeuse 
(Guillard & Tragardh, 1999; Zahradnik et al., 2001) (Guillard et Tragardh 1999 ; Zahradnik et al. 
2001). Cependant, ce modèle dépend de l’estimation des valeurs empiriques décrivant le régime 
turbulent qui sont considérés comme « constants » sur l’ensemble de la région des turbines et du 
reste (Guillard & Tragardh, 1999). 
iii) Modèle CFD (Computational Fluid Dynamics) : le modèle CFD consiste à résoudre les flux 
en trois dimensions à l’intérieur d’un réacteur agité par la résolution des équations de Navier-
Stokes (équations aux dérivées partielles non linéaires qui décrivent le mouvement des fluides 
dans l’approximation des milieux continus) et des équations du bilan de matière.  
D’après Guillard et Trägardh (1999), l'approche par CFD semble la plus adaptée pour prédire 
l’écoulement des fluides et le transfert de chaleur en tout point du bioréacteur (Guillard & 
Tragardh, 1999). Cette approche est ainsi la méthode la plus indépendante en termes de l’échelle 
pour évaluer les caractéristiques du mélange (temps de mélange, contraintes de cisaillement,…), 
les gradients de substrat ou de pH, les transferts de masse et de chaleur (Julien & Whitford, 2007). 
Cependant, elle est limitée par une lourde demande en temps de calcul et par l’utilisation de 
nombreux sous-modèles (flux de gaz/liquide, agitation, cinétiques biologiques, etc.). 
C. Le bioréacteur, siège de phénomènes biologiques : E. coli modèle 
d’étude 
C.1. Description générale 
De la famille des Enterobacteriaceae, Escherichia coli, découverte en 1855 par Thomas 
Escherich, est une bactérie couramment trouvée dans la flore intestinale des mammifères,. Cette 
bactérie est un bacille à mobilité péritriche très réduite et négative à la coloration de Gram.  
E. coli est mésophile avec une température de croissance comprise entre 15°C et 45°C et un 
optimum de 37°C. Cette bactérie présente une tolérance de variation de pH entre 6,0 et 8,0 et son 
pH optimal pour la croissance est de 7,5. En ce qui concerne ses caractères biochimiques, E. coli 
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est capable de fermenter le glucose, l’acétate, le mannitol et le lactose. Il réduit les nitrates en 
nitrites et dégrade le tryptophane en indole.  
C.2. Métabolisme d’Escherichia coli  
Comme mentionné précédemment, la souche E. coli est capable de dégrader les hexoses. Une des 
voies du métabolisme central est la glycolyse qui conduit à la formation transitoire du pyruvate. Il 
existe également des voies alternatives à la glycolyse chez E. coli, il s’agit des voies des pentoses 
phosphates et d’Entner-Doudoroff dont leur fonctionnement dépend des conditions 
environnementales dans lesquelles E. coli se développe.  
C.2.1. Métabolisme central 
En présence de substrat tel que glucose, E. coli utilise le glucose comme une source de carbone et 
d’énergie. Le système de transport phosphotransférase (PTS) permet de faire entrer, dans la 
cellule, le glucose et de le transformer en glucose-6-phosphate, avec une molécule de  
phosphoénolpyruvate (PEP) qui est convertie en pyruvate. Le glucose-6-phosphate est ensuite 
catabolisé selon les différentes voies du métabolisme central. Le système de transport PTS est 
système dominant pour le transport du glucose dans la cellule ; toutefois il est important de noter 
qu’il existe d’autres systèmes alternatifs qui fonctionnent pour des faibles concentrations de 
glucose (Postma et al., 1993; Ferenci, 1996; Wick et al., 2001; Seeto et al., 2004; Ferenci, 2008).  
C.2.1.1. Glycolyse ou voie d’Embden-Meyerhof (EM) 
Cette voie, dite de l’hexose diphosphate ou la glycolyse, est très largement répandue parmi les 
microorganismes : levures, moisissures, bactéries aéro-anaérobies (Entérobactéries). la réaction 
stœchiométrique globale de la glycolyse à partir de glucose s’écrit : 
Glucose + 2 ADP + 2 NAD+ + 2 Pi → 2 Pyruvate + 2 NADH2 + 2 ATP 
Cette voie est une séquence de 10 réactions enzymatiques qui permet de convertir une molécule 
de glucose en 2 molécules de pyruvate, 2 molécules de NADH2 et 2 molécules d’ATP (Figure 9 
A). L’oxygène n’intervient pas dans les réactions de cette voie ; elle peut donc fonctionner en 
conditions aérobie et anaérobie.  
C.2.1.2. Voie des pentoses phosphates (PP) ou voie de l’hexose monophosphate (HMP)  
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Cette voie PP est très importante et permet d’assurer les trois rôles principaux dans la cellule : la 
production des pouvoirs réducteurs NADPH, H+ ; la biosynthèse des riboses indispensables pour 
la synthèse des nucléotides (ARN et ADN) ; la production des précurseurs pour la synthèse des 
acides aminés aromatiques. Elle peut être utilisée en parallèle avec la glycolyse chez E. coli. La 
répartition des flux entre la glycolyse et la voie des PP dépend des conditions d’environnement.  
La voie des PP ne fournit pas directement de l’énergie (ATP), mais les molécules de NADPH2 
formées sont une source d’ATP lorsque les électrons sont transportés jusqu’à l’oxygène par 
l’intermédiaire de la chaîne respiratoire (Figure 9 C). L’équation globale est la suivante : 
3 Glucose-6P + 6 NADP+ → 2 Fructose-6P + Glycéraldéhyde-3P + 3 CO2 + 6 NADPH2 
C.2.1.3. Voie d’Entner-Doudoroff (ED)  
La voie d’Entner-Doudoroff (ED) est découverte pour la première fois en 1952 par Entner et 
Doudoroff dans la bactérie Pseudomonas saccharophyla (Entner & Doudoroff, 1952). La 
présence de cette voie est identifiée chez E. coli en 1967 (Eisenber & Dobrogos, 1967). La voie 
d’ED permet de générer une molécule d’ ATP, une molécule de NADPH et une molécule de 
NADH à partir d’une molécule de glucose (Figure 9 B) (Orencio-Trejo et al., 2010). 
La Figure 9 représente les schémas simplifiés des trois voies du métabolisme central chez 
Escherichia coli. 
C.2.1.4. Cycle des acides tricarboxyliques (cycle de TCA) 
En conditions aérobies, le métabolisme de la souche E. coli permet l’oxydation complète du 
glucose. Le pyruvate est oxydé par le cycle de TCA (Figure 10 A). Chaque tour du cycle produit 
les électrons et les protons qui sont ensuite transportés vers l’oxygène par la chaîne respiratoire 
des cellules. L’équation stœchiométrique globale du cycle de TCA est : 
Acétyl-CoA + 2NAD+ + NADP+ + 2H2O + FAD + GDP + ADP + Pi  2 NADH, H+ + NADPH 
+ FADH2 + GTP + ATP + 2CoA + 2CO2 
 












Figure 9 : Schéma simplifié des voies du métabolisme central chez Escherichia coli ; la glycolyse (A), 




Figure 10 : Cycle de TCA (cycle de Krebs) en conditions aérobie (A) et anaérobie (B)
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En conditions anaérobies, le cycle de TCA ne peut pas fonctionner de façon complète car la 
succinate déshydrogénase et l’α-cétoglutarate déshydrogénase sont inactivées. Ainsi le cycle de 
Krebs se divise en deux branches : une branche réductrice et une branche oxydative. Une branche 
réductrice fonctionnant à « contre-sens » se produit à partir de l’oxaloacétate vers le succinate 
avec l’intervention de l’enzyme « fumarate réductase ». Une autre branche appelée « branche 
oxydative » fonctionne à partir de l’oxaloacétate vers l’α-cétoglutarate. De plus, les niveaux des 
enzymes dans le cycle de TCA intervenant en condition aérobie sont significativement réduits lors 
de la croissance en condition anaérobie (Moat et al., 2002). Les intermédiaires du TCA sont les 
précurseurs de nombreuses biosynthèses telles que les acides aminés. Afin d’éviter l’épuisement 
de ces intermédiaires qui pourraient engendrer un arrêt du cycle de TCA, E. coli dispose des 
réactions anaplérotiques qui génèrent l’oxaloacétate et le malate à partir du pyruvate 
(Brownleader et al., 1997; Fischer & Sauer, 2003). Quant à la voie glyoxylique, elle est détaillée 
en C.2.2.2. Catabolisme de l’acétate. 
 
 
Figure 11 : Schéma simplifié du métabolisme central chez E. coli comprenant (A) la glycolyse, (B) les 
réactions anaplérotiques, (C) la formation et l’assimilation de l’acétate, (D) le cycle de TCA et le shunt 
glyoxylique (Shiloach et al., 2009). 
Ces voies du métabolisme central sont récapitulées dans la Figure 11. Le changement métabolique 
chez E. coli peut être classé en fonction de la quantité d’oxygène disponible dans le milieu de 
culture : aérobie, anaérobie ou microaérobie (Varma et al., 1993). 
Partie I : Synthèse bibliographique 
 
-31- 
C.2.2. Métabolisme aérobie 
C.2.2.1. Métabolisme d’overflow 
Le métabolisme d’overflow chez Escherichia coli est caractérisé par la production d’acétate à 
partir du pyruvate pendant la culture sur glucose en condition aérobie. La production d’acétate est 
souvent considérée comme un problème majeur lors de la culture d’E. coli : plusieurs auteurs 
mettent en effet en évidence l’inhibition par l’acétate de la croissance cellulaire (Shimizu et al., 
1988; Luli & Strohl, 1990), la réduction du rendement et de la productivité lors de la production 
des protéines recombinantes (Jensen & Carlsen, 1990; Macdonald & Neway, 1990; Xu et al., 
1999b). 
Ce phénomène est étudié depuis de nombreuses années et son mécanisme exact n’est toutefois pas 
clairement mis en évidence. Jusqu’à présent, il est communément admis que le métabolisme 
d’overflow peut être causé par un déséquilibre entre la consommation de glucose, la production 
d’énergie et la biosynthèse (Han et al., 1992; Farmer & Liao, 1997).  
En se basant sur ce déséquilibre, plusieurs hypothèses sont formulées à savoir : 
- la saturation de l’activité catalytique dans le cycle de TCA (Majewski & Domach, 1990; 
Lin et al., 2001a; Veit et al., 2007) ; 
- la saturation de la chaine respiratoire (Han et al., 1992; Varma & Palsson, 1994; Paalme 
et al., 1997) ;   
- la nécessité du réapprovisionnement de coenzyme-A (El-Mansi, 2004) ; 
- la limitation de la capacité de réoxydation des pouvoirs réducteurs sous forme réduite 
NAD(P)H (El-mansi & Holms, 1989; Vemuri et al., 2006). 
L’excrétion de l’acétate peut être observée lorsque la concentration en sucre est élevée dans la 
culture de fermentation en mode batch et que le flux carboné entrant dans la cellule dépasse la 
capacité du métabolisme central (Shin et al., 2009). Une partie du pyruvate est convertie en 
acétate (Figure 11 C). Pour des cultures d’E. coli en modes fed-batch et chémostat, le taux de 
croissance est limité et contrôlé. A ce faible taux de croissance, la glycolyse fonctionne à son 
rythme normal et l’ensemble du pyruvate est oxydé dans le cycle de TCA. Dès que le taux de 
croissance dépasse un seuil critique, la formation de l’acétate peut être alors observée. La valeur 
de ce seuil critique dépend de la souche et du milieu de culture (Eiteman & Altman, 2006). Cette 
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valeur varie entre 0,14-0,17 h-1 (Korz et al., 1995) en fed-batch et 0,35-0,48 h-1 en chémostat 
(Paalme et al., 1997; Vemuri et al., 2006).  
C.2.2.2. Catabolisme de l’acétate 
La souche E. coli est également capable d’utiliser des substrats autres que les hexoses. L’acétate 
peut être catabolisé par cette souche et rentrer dans le métabolisme central au niveau de l’acétyl-
CoA comme une seule source de carbone et d’énergie. Elle utilise une voie anabolique qui est une 
variante du cycle de TCA, appelé « le cycle de glyoxylate » (Figure 11 D). Celui-ci produit des 
unités à quatre atomes de carbone en évitant les deux étapes de décarboxylation du cycle de TCA. 
Pour cela, deux enzymes lui sont nécessaires :  
- l’isocitrate lyase qui coupe l’isocitrate en succinate et en glyoxylate ; 
- la malate synthase qui assure la condensation de l’acétyl-CoA sur le glyoxylate pour former le 
malate. 
Rappelons que l'acétate est tout d'abord converti par l'acétyl-CoA synthétase en acétyl-CoA qui 
entre dans le cycle du glyoxylate. L’équation bilan s’écrit alors : 
2 Acétyl-CoA + NAD+ + 2 H2O  Succinate + 2 CoA-SH + NADH 
La régulation de cette voie est sujet de la répression catabolique en présence d’un excès de 
glucose. 
C.2.3. Métabolisme anaérobie 
Escherichia coli, bactéries anaérobies facultatives, métabolisent le pyruvate en anaérobiose par la 
voie de la fermentation des acides mixtes. Elle produit principalement l’acide acétique, l’acide 
formique, l’éthanol et les autres acides organiques tels que l’acide lactique, l’acide succinique. 
Les réactions de la fermentation acide mixte chez E. coli à partir de l’acide pyruvique sont 
présentées dans la Figure 12. 



























Figure 12: Réactions de la fermentation des acides mixtes chez Escherichia coli. (1) pyruvate formate-
lyase ; (2) phospho-transacétylase ; (3) acétate kinase ; (4) acétaldéhyde déshydrogénase ; (5) éthanol 
déshydrogénase ; (6) formate hydrogène-lyase complexe ; (7) lactate déshydrogénase (Knappe, 1987). 
Lorsque les conditions de culture d’E. coli varient de conditions aérobie à anaérobie, l’enzyme 
« pyruvate déshydrogénase », qui décarboxyle oxydativement le pyruvate en acétyle-CoA rentrant 
dans le cycle de TCA, n’est plus activé. (Knappe, 1987). Au même moment, le pyruvate formate-
lyase est activé, en absence d’oxygène, et transforme le pyruvate en formate et en acétyl-CoA. 
Une partie d’acétyl-CoA entre dans le cycle de Krebs qui se termine à l’α-cétoglutarate parce que 
la synthèse de l’α-cétoglutarate déshydrogénase est inhibée. Malgré cette répression, les 
intermédiaires du cycle de TCA et leurs dérivés continuent à être produits (Figure 10 B).  
En condition anaérobie, trois enzymes sont synthétisés : la lactate déshydrogénase ; l’éthanol 
déshydrogénase ; la formate hydrogène-lyase (FHL). Cette dernière « formate hydrogène-lyase» 
décompose immédiatement l’acide formique formé en H2 et CO2 (Knappe, 1987). L’enzyme 
« pyruvate formate-lyase » est présente dans les conditions anaérobie et microaérobie (Alexeeva 
et al., 2003) alors qu’en aerobiose une très faible concentration de cet enzyme est présente 
(Pecher et al., 1982). Des traces de sélénium, de molybdène et de nickel ont une fonction 
essentielle dans la formation de FHL (Ferry, 1990). De plus, Knappe suggère que la production de 
l’acide lactique soit relativement faible due à une forte activité de l’enzyme pyruvate formate-
lyase en anaérobie (Knappe, 1987). 
En termes d’énergie, un seul ATP est produit lors de la dissimilation d’un pyruvate pour former 
une molécule d’acétate. Grâce à la production des acides mixtes, l’équilibre de redox d’E. coli 
peut être maintenu. 
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C.2.4. Métabolisme microaérobie 
Le métabolisme en microaérobie est intermédiaire entre des conditions en aérobiose et 
anaérobiose : il s’agit de conditions durant lesquelles la culture est limitée en quantité d’oxygène 
dissous dans le milieu. Varma et coll. (1993) examinent l’effet de différents niveaux de 
concentrations en oxygène compris entre les conditions de l’anaérobiose et de l’aérobiose chez E. 
coli . Dans cette étude, le modèle basé sur l’analyse des flux métaboliques est développé et utilisé 
pour simuler le comportement dynamique d’E. coli sur la production théorique des acides mixtes 
et l’éthanol vis-à-vis de différents niveaux d’oxygène disponible dans le milieu. Les vitesses 
spécifiques de consommation de l’oxygène (
2Oq− : 20.05, 16, 12, 7 et 0 mmol gX
-1
 h-1) sont 
imposé dans le modèle comme contraintes stœchiométriques et la valeur de la vitesse spécifique 
de consommation de glucose ( egluq cos− ) est arbitrairement choisie à 10 mmol gX h-1. 
Ces auteurs classent le comportement dynamique en cinq phases selon la Figure 13 qui permet de 
mettre en évidence l’évolution de la sécrétion des métabolites (acétate, formate et éthanol) qui 
dépend de la valeur de 
2Oq− . Le Tableau 6 montre que la sécrétion des acides organiques et/ou 
l’éthanol dépend des concentrations en O2 dissous dans le milieu de culture (Tableau 6 et Figure 
13). 
 
Figure 13 : Simulation du taux de croissance et les vitesses spécifiques de production des métabolites 
en fonction de la vitesse spécifique de consommation de l’oxygène par l’analyse des flux métaboliques 
(Varma et al., 1993). 
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Tableau 6 : Relation entre les vitesses spécifiques de consommation de l’oxygène et les métabolites 
produits. 
Phase 2Oq−  (mmol gX
-1
 h-1) Métabolites produits 
I (anaérobie totale) 0 Acétate, Formate, Ethanol 
II 7 Acétate, Formate 
III 12 Acétate, Formate 
IV 16 Acétate 
V (aérobie totale) 20,05 Aucun métabolite produit 
Quelques études focalisent sur la caractérisation de l’état de transition entre les conditions 
d’aérobie et de anaérobie en étudiant les régulations au niveau de la transcription, de l’expression 
des gène et de l’activité des enzymes impliqués (Alexeeva et al., 2003; Partridge et al., 2007; 
Trotter et al., 2011).  
C.3. Mécanisme général de réponse au stress chez E. coli 
Le réseau complexe des systèmes de régulation de la réponse au stress d’un microorganisme a 
pour but de maintenir des équilibres cellulaires (homéostasie) afin de s’adapter ou survivre à des 
différentes conditions d’environnement. Chez Escherichia coli, le mécanisme général de réponse 
au stress a été documenté en détails (Wick & Egli, 2004; Hengge, 2008). D’après Wick et Egli 
(2004), ce mécanisme implique cinq systèmes principaux de réponse au stress, il s’agit de : 
i) réponse au choc par la chaleur qui est contrôlée par le facteur σH (ou σ32) ; 
ii) réponse au choc par le froid qui est contrôlée par les facteurs ribosomiques ; 
iii) réponse au stress de l’enveloppe cellulaire qui est contrôlée par le facteur σE (ou σ24) 
et le système Cpx à deux compartiments ; 
iv) réponse stringente qui est contrôlée par la synthèse des régulateurs 
(p)ppGpp (alarmone) ;  
v) réponse générale au stress qui est contrôlée par le facteur σS (ou σ38). 
Bien que ces mécanismes soient mis en évidence, les connaissances sur leur interaction restent, à 
nos jours, limitées. Dans cette partie, est détaillée la réponse générale au stress (σS) qui contrôle 
un grande nombre de gènes (plus de 50 gènes) impliqués dans la réponse au stress 
environnemental. La protéine σS résulte de la transcription et de la traduction du gène RpoS. 
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D’après Loewen et coll. (1998), le contrôle cellulaire de la régulation RpoS est impliqué de façon 
positive ou négative dans les conditions d’environnement suivantes : le passage à la phase 
stationnaire ; une carence en substrat ; un choc acide ; un choc par la chaleur ; un choc par le 
froid ; un stress osmotique ; un dommage oxydatif de l’ADN. 
 
Figure 14 : Influence des conditions de stress à différents niveaux de régulation du régulon RpoS. 
La Figure 14 illustre l’influence des conditions de stress qui agissent sur les différents niveaux de 
contrôle : la transcription, la traduction, la protéolyse et l’activité de RpoS. Selon plusieurs 
arguments mentionnés dans la littérature, il est suggéré que la protéolyse est le niveau de contrôle 
le plus important qui permet de moduler efficacement la régulation de la réponse générale au 
stress (σS) chez E. coli (Lange & Henggearonis, 1994; Loewen et al., 1998; Wick & Egli, 2004; 
Hengge, 2008). 
 
D. Le bioréacteur, siège des interactions entre les phénomènes 
physiques et biologiques 
D.1. Interactions entre les hétérogénéités physiques et les phénomènes biologiques  
Un réacteur biologique est un système complexe associant des microorganismes dans un 
environnement liquide et gazeux. Comme mentionné précédemment, le réacteur est le siège 
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d’hétérogénéités de température, concentrations… qui peuvent avoir un impact sur le 
comportement des cellules (Enfors et al., 2001; Lara et al., 2006a). En général, la réponse 
physiologique des microorganismes à un stress est hiérarchiquement contrôlée de façon complexe 
au niveau métabolique par l'interaction des enzymes avec les substrats, les produits ou les 
effecteurs allostériques et/ou la régulation transcriptionnelle. De toute évidence, ces mécanismes 
de régulation se produisent avec différentes échelles de temps :les changements des 
concentrations de métabolites extracellulaires et intracellulaires s’opèrent sur une échelle de 
temps allant de quelques secondes à quelques minutes, tandis que la modification des pools 
enzymatiques survient sur un intervalle de temps plus important, de quelques minutes à quelques 
heures (Douma et al., 2010). Chaque mécanisme de régulation se caractérise par une constante du 
temps spécifique (Figure 15).  
En ce qui concerne les phénomènes physiques, ils possèdent également des temps caractéristiques, 
dépendant du mode de conduite et de la nature des phénomènes physiques (diffusion, convection, 
…). La Figure 15 présente la comparaison des temps caractéristiques des phénomènes biologiques 
et physiques.  
 Temps caractéristiques des systèmes biologiques 
























Figure 15: Comparaison des temps caractéristiques des systèmes biologiques et des processus 
physiques dans le bioréacteur (Roels, 1983). 
Roels (1983) définit la notion de temps de relaxation des systèmes biologique (τR) et physique (τE) 
et déduit ainsi les limites pertinentes de la fenêtre d’observation en fonction des phénomènes 
étudiées (Figure 16). Cette analyse révèle ainsi les possibles interactions entre les phénomènes 
lorsqu’ils interviennent en un même lieu. 
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                               Constantes de temps de la réaction biologique, τR 
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Figure 16 : Relation entre des temps caractéristiques biologiques et physiques. 
Comme mentionné précédemment (Figure 15), les temps caractéristiques du mélange sont du 
même ordre de grandeur que celui des contrôles allostériques et transcriptionnels. D’après la 
Figure 16, lorsque τR ≈ τE, l’interaction dynamique entre ces deux systèmes est possible. 
D.2. Dispositif expérimental pour l’étude de l’hétérogénéité : les outils de mise en œuvre 
Dans l'intérêt de la compréhension du comportement microbien en réponse transitoire à des 
modifications de son environnement, il est possible d’étudier le mécanisme d’adaptation rapide en 
mettant en œuvre des dispositifs expérimentaux (systèmes de culture, systèmes d’échantillonnage, 
méthodes de dosages) qui doivent être adaptés aux échelles spatiales et temporelles des 
mécanismes présents. 
D.2.1. Systèmes de culture 
Différents outils d’études expérimentales sont mentionnés dans la littérature : 
 en conditions industrielles  
 en conditions de laboratoire pour reproduire les gradients observés dans les bioréacteurs de 
grande taille  
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D.2.1.1. Outils : les bioréacteurs industriels réels 
Un nombre restreint d’études expérimentales focalise sur la quantification des gradients locaux de 
concentrations (gradients de substrat et de métabolites) dans les bioréacteurs industriels (Bylund 
et al., 1998; Xu et al., 1999a). Ceci s’explique par la difficulté de quantifier les variables d’état et 
d’environnement au cours d’une culture industrielle en raison des difficultés de prises 
d’échantillon et de mesures avec un nombre limité de capteurs repartis sur le volume de ces 
grands bioréacteurs. Les résultats d’analyse obtenus représentent des mesures locales qui limitent 
leur exploitation en termes d’évolution réelle du comportement du microorganisme. De plus, la 
mise en place de l’expérimentation à cette échelle est relativement longue et fastidieuse avec un 
coût d’investissement très élevé (Zhang et al., 2009). A partir de ces limitations, l’approche de 
« scale-down » est ainsi souvent utilisée pour les études des hétérogénéités de mélange 
(Oosterhuis & Kossen, 1984; Oosterhuis et al., 1985; Shuler & Kargi, 2002; Serrato et al., 2004; 
Neubauer & Junne, 2010). 
 
Figure 17 : Culture d’E. coli en mode fed-batch dans un bioréacteur de type industriel de 30 m3, 
équipé de 4 turbines de type Rushton avec trois points de prélèvement (partie supérieure, milieu et 
partie inférieure du bioréacteur). 
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D.2.1.2. Outils : les Bioréacteurs de laboratoire mimant les bioréacteurs industriels 
La première étude dans un réacteur de type « scale-down »  est proposée par Moes et al. (1985) 
afin d’étudier l’effet de l’hétérogénéité des gradients d’oxygène dissous sur les réponses 
métaboliques de Bacillus subtilis. Cette approche est encore utilisée à ce jour et les perturbations 
étudiées sont, par exemple, les variations en concentration en oxygène dissous (Oosterhuis, 1984; 
Oosterhuis & Kossen, 1984; Lara et al., 2006b), du pH (Amanullah et al., 2001) et en substrat 
(Larsson et al., 1996; Bylund et al., 1999; Delvigne et al., 2005a; Hoque et al., 2005; Lara et al., 
2009; Taymaz-Nikerel et al., 2011a). 
L’outil consiste en un système « mono ou bi-étagé », composé d’une cuve agitée (STR, Stirred 
Tank Reactor) couplée ou non à un autre réacteur de type STR ou à un réacteur de type piston 
(PFR, Plug Flow Reactor). Ces réacteurs sont équipés d’instruments de mesures traditionnels 
permettant le suivi en ligne et hors ligne des variables d’état et d’environnement pour la 
caractérisation des phénomènes biologiques et physiques. Les configurations des différents 
systèmes « scale-down » traditionnellement utilisées dans la littérature sont décrites dans les 
Figure 18 et Figure 19 (Lara et al., 2006a; Neubauer & Junne, 2010; Takors, 2012). 
 
 
     
B A C 
 
Figure 18 : Systèmes « scale-down » des bioréacteurs mono-étagés. 
Les stratégies expérimentales sont les suivantes : 
i) Le système « A » est un STR fonctionnant en mode fed-batch ou en continu. La 
perturbation (de type pulse par exemple) est réalisée directement dans le réacteur STR 
muni d’un système d’échantillonnage (Lin et al., 2001a; Taymaz-Nikerel et al., 
2011a).  
ii) Le système « B » permet de faire varier des pressions partielles des gaz dans la culture 
afin d’obtenir le profil d’oscillation des gaz dans le réacteur (Sweere et al., 1988d; 
Serrato et al., 2004; De Leon-Rodriguez et al., 2010).  
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iii) Le système « C » permet également d’obtenir le profil d’oscillation des gaz en modifiant 
la pression totale dans le réacteur (approprié pour des cellules fragiles). Cependant les 
taux d’absorption et de désorption des gaz dissous sont relativement lents, donc des 
longues périodes d’oscillation ou des courtes amplitudes peuvent être générées (Lara 














 b.1 b.2 
 
Figure 19 : Système «« scale-down » des bioréacteurs bi-étagés. 
Le principe des études expérimentales sont : 
i) Pour le système « A » en mode continu : la perturbation est réalisée à l’extérieur du STR 
dans une chambre de mélange avant l’entrée dans le système d’échantillonnage. 
ii) Pour le système « B » constitué d’un réacteur principal STR couplé à un deuxième 
réacteur de type piston (PFR) ; ce dernier est soit non-équipé du mélangeur statique 
(b.1)(George et al., 1993), soit équipé du mélangeur statique (b.2) (Neubauer et al., 
1995b; Hewitt et al., 2000; Delvigne et al., 2009; Junne et al., 2011). La perturbation 
peut être réalisé soit dans le réacteur STR, soit à l’entrée du réacteur piston afin de 
simuler des gradients de concentration en substrat avec ou sans un boucle de 
circulation entre deux réacteurs. 
iii) Pour le système « C », constitué d’un réacteur STR combiné à un mini-réacteur dans 
lequel la perturbation est réalisée, il est donc possible d’augmenter le nombre de 
perturbations sans perturber la culture du réacteur STR (El Massaoudi et al., 2003; 
Aboka et al., 2006). 
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iv) Pour le système « D » qui comprend un réacteur STR connecté à un autre STR : le 
principe est que les deux réacteurs présentent des conditions environnementales 
différentes. Une partie des cellules peut circuler d’un compartiment à l’autre avec un 
temps de circulation entre les deux compartiments variable. Ce système permet de 
reproduire les fluctuations de concentration en oxygène dissous (Oosterhuis et al., 
1985; Sweere et al., 1988b; Sandoval-Basurto et al., 2005; Lara et al., 2006b), les 
fluctuations en CO2 dissous (Baez et al., 2011) et les gradients de substrat (Sweere et 
al., 1988c) que subissent les microorganismes lors de leur transport au sein d’un 
bioréacteur non idéal.  
D.2.1.3. Mini/micro-bioréacteurs 
Les mini/micro-bioréacteurs sont développés comme des outils alternatifs dans les domaines 
d’applications spécifiques chez des microorganismes et des cellules animales (Neubauer & Junne, 
2010) car cette approche permet d’augmenter le nombre d’expérimentations dans le réacteur de 
laboratoire avec un coût d’expérimentation moins élevé par rapport aux réacteurs de laboratoire 
traditionnels. Jusqu’au présent, de nombreux micro/mini-bioréacteurs sont développés et 
permettent d’offrir la flexibilité et le contrôle des conditions de cultures ainsi d’acquérir les 
données comparables à celles obtenues à partir des bioréacteurs de laboratoire (Schäpper et al., 
2009). A titre d’exemple, Kostov et al. (2001) comparent la croissance exponentielle d’une 
culture d’E. coli en mode batch dans un mini-bioréacteur de 2 mL et dans un réacteur de 1 L. Les 
profils de la croissance (densité optique) obtenus de ces deux réacteurs sont similaires. Des 
résultats similaires sont également mentionnés dans les travaux de Zanzotto et al. (2006) en 
comparant deux cultures d’E. coli en mode batch dans un réacteur de 500 mL et un mini-réacteur 
de 50 µL.  
Au fur et à mesure du développement, l’évolution des configurations de mini/micro-bioréacteurs 
permettent l’optimisation des transferts de matière et quantité de mouvement (mélange), le 
développement des mesures en ligne (DO, pH, pO2 et température), la réduction des temps 
caractéristiques des sondes ainsi que l’automatisation du système de prélèvement. Différents 
mini/micro-bioréacteurs sont présentés dans le Tableau 7 ainsi que leurs avantages et limites en 
focalisant sur les mini/micro-bioréacteurs utilisés en présence des microorganismes. 
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Tableau 7: Différents systèmes de mini/micro-bioréacteurs (adapté de la référence de Schäpper et al., (2009)). 
Volume Référence Souche/mode de fermentation Agitation kLa (h
-1) DOmax pO2 pH T°C 
5-50 µL Zanzotto et al. (2004; 2006) E. coli, batch  60 8    
50 µL (Boccazzi et al., 2006) S. cerevisiae, batch  ND1 6,87    
100 µL (Lee et al., 2006) E. coli, batch  500 40    
100 µL (Schäpper et al., 2010) S. cerevisiae, batch  63±7 10    
Szita et al. (2005)  E. coli, batch 6 
150 µL 
Zhang et al. (2006) S. cerevisiae, batch  
 27-75 
7  
   
250 µL (Maharbiz et al., 2004) E. coli, batch  150 2,5 ND   
700 µL (Buchenauer et al., 2009) E. coli, batch  ND1 ND*    
2 mL (Kostov et al., 2001) E. coli, batch  9,8-44,4 4,3    
Weuster-Botz (2005) E. coli, batch 16,5 g/L 8-16 mL 
(48 bioréacteurs en 
parallèle) Gebhardt et al. (2011) S. cerevisiae, batch et fed-batch  
 ND1 
16 g/L 
   
1er réacteur : 10 mL 1,32  
 
2ème réacteur : 20 
mL 
Gu et al. (1999) 
E. coli, turbidostat 
Microréacteurs bi-
étagés en série 
 ND1 
1,38  
   
1
 ND : Pas de données 
 : mini/micro-réacteur équipé de l’instrument de mesure considéré 
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D.2.2. Systèmes d’échantillonnage, inactivation des réactions biologique et extraction 
Après un choix judicieux du système des bioréacteurs à mettre en œuvre pour l’étude de la 
réponse transitoire à un stress spécifique (cf. D.2.1. Systèmes de culture), il est indispensable de 
mettre en œuvre des méthodes et des dispositifs appropriés pour l’échantillonnage, l’inactivation 
des réactions enzymatiques et l’étape de l’extraction ; l’enjeu est d’assurer la précision analytique 
en aval qui permet une quantification fiable, précise et reproductible des réponses microbiennes à 
la perturbation environnementale. Ces différents systèmes sont présentés et résumés dans la 
littérature (Schaub et al., 2006; Hiller et al., 2007; Winder et al., 2008; Schädel & Franco-Lara, 
2009; van Gulik, 2010).  
D.2.2.1. Système d’échantillonnage 
De nombreux dispositifs d’échantillonnage pour les mesures des métabolites intra et/ou 
extracellulaires sont développés et décrits dans la littérature (Dekoning & Vandam, 1992; 
Theobald et al., 1993; Weuster-Botz & De Graaf, 1996; Theobald et al., 1997; Schaefer et al., 
1999; Buziol et al., 2002; Chassagnole et al., 2002; Visser et al., 2002; Schmalzriedt et al., 2003; 
Wittmann et al., 2005; Mashego et al., 2006; Schaub et al., 2006; De Mey et al., 2010). Parmi ces 
travaux, la caractérisation quantitative des réponses dynamiques est souvent effectuée sur une 
échelle des temps de l’ordre de quelques millisecondes, de secondes et de minutes après la 
perturbation. Ainsi les différents systèmes d’échantillonnage rapide et les méthodes d’inactivation 
instantanée des réactions biologiques sont développés et résumés dans les revues de Schädel et 
Franco-Lara., (2009) et Van Gulik (2010). Schädel et Franco-Lara classent les systèmes 
d’échantillonnages rapides en deux catégories selon la localisation du stress: à l’intérieur ou à 
l’extérieur du bioréacteur (Schädel & Franco-Lara, 2009). 
a) Perturbation dans le bioréacteur 
Dans le cas de la Figure 20 A, un stress est effectué directement dans la culture de S. cerevisiae 
stabilisée en régime permanent. Les prélèvements sont réalisés manuellement entre 15 et 20 fois 
par minute dans un tube stérile contenant la solution d’extraction appropriée (Theobald et al., 
1997). Cette technique peut être automatisée afin d’augmenter la précision, la fréquence et la 
robustesse de l’échantillonnage. En 2001, cette technique est optimisée par Lange et coll. (Lange 
et al., 2001) en améliorant la précision du volume prélevé afin d’assurer le ratio exact entre les 
volumes de la solution d’extraction et de l’échantillon. L’automatisation totale du système 
d’échantillonnage rapide couplé au bioréacteur est développée et proposé par Schaefer et coll. 
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(1999) (220 ms par prélèvement). Ce système est appliqué dans le but de mesurer en condition in 
vivo des métabolites intracellulaires sous l’effet d’un pulse de glucose appliqué dans la culture 
continue en régime permanent d’E. coli (Schaefer et al., 1999). Les caractéristiques des 













Figure 20 : Différents systèmes d’échantillonnage pour la perturbation effectuée directement à 
l’intérieur du bioréacteur : (A) (Theobald et al., 1997) ; (B) (Larsson & Tornkvist, 1996) ; (C) 
(Schaefer et al., 1999) ; (D) (Lange et al., 2001) ; (E) (Schaub et al., 2006) ; (F) (Grönke et al., 2006). 
 
b) Perturbation à l’extérieur du bioréacteur 
Le deuxième mode de mise en œuvre du stress (Figure 21) est basé sur la méthode « stopped 
flow » (Buziol et al., 2002; Visser et al., 2004; Mashego et al., 2006) qui consiste à  
- prélever la suspension microbienne en régime permanent issue du bioréacteur. 
- appliquer la perturbation dans une chambre de mélange, à l’entrée du système d’échantillonnage. 
La position de chaque vanne dans la cascade détermine le temps de séjour après la perturbation 
Figure 21. Cette technique a de nombreux avantages (Buziol et al., 2002).   
 avant le stress, les microorganismes sont dans un état physiologique stabilisé en culture en 
régime permanent;  
 il est possible d’accroître le nombre de stress appliqué sans perturbation de la culture 
stabilisée en amont ; 
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 le système est adapté pour effectuer des chocs de température, de pH et de substrat ;  
 le temps d’échantillonnage est très rapide et débute moins de 100 ms après le pulse (Buziol 
et al., 2002). 
Les limites de la technique « stopped flow » sont la limitation en oxygène pour la culture en 
aérobie (Buziol et al., 2002) et l’homogénéité de mélange entre le stimulus et la culture. 
Cependant, le problème de limitation en oxygène, dans le cas du système « Bioscope », est résolu 
en utilisant le tube en silicone perméable à l’oxygène (Visser et al., 2002). 
 
 Figure 21 : Bioréacteur couplé au système d’échantillonnage de type « stopped flow », appelé 
Bioscope (Buziol et al., 2002). 
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Theobald et al., 
(1993) 
10 mL s-1 
15-20 min-1 / 
5 mL 
1 200 µL S. cerevisiae 
+ Fréquence d'échantillonnage élevée. 
-Dilution de l’échantillon ; prélèvement 
manuel ; problème de mélange entre 
l’échantillon et la solution d’inactivation. 
Larsson & Tornkvist 
(1996) 






+ Bon mélange entre l’échantillon et la 
solution d’inactivation ; durée variable de 
l’ouverture des soupapes. 
-Dilution de l’échantillon. 
Schaefer et al., (1999) 83,3 mL s-1 
270 min-1 / 
5 mL 
180 NDa E. coli 
+ Fréquence d'échantillonnage élevée ; système 
automatisé. 
- Déversement de l’échantillon. 
Lange et al., (2001) 1,43 mL s-1 
12 min-1 / 
1 mL 
1 NDa S. cerevisiae 
+ Même tube ; pas de déversement ; système 
de purge. 
- Manuel ; volume mort de 5% de l’échantillon 
prélevé. 
Schaub et al., (2006) ND* 
60 min-1 / 
0,7 mL 
1 NDa E. coli 
+ Pas d’altération chimique pendant 
l’inactivation et l’extraction ; pas de dilution ; 
système automatisé. 
Grönke et al., (2006) 6,25 mL s-1 
120-180 min-1 / 
5 mL 
20 NDa E. coli 
+ Système automatisé ; pas de volume mort.  
- Déversement de l’échantillon 
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Visser et al., (2002)b 2,6 mL s-1 ND* 11 Piston S. cerevisiae 
+ Culture en régime permanent  non 
perturbée ; système automatisé ; pas limitation 
en O2 ; régulation de la température de culture. 
- Construction manuelle et laborieuse et 
caractérisation du système piston nécessaire ; 
nombre d’échantillon fixé par cycle. 
Mashego et al., 
(2006)c 
1-4 mL s-1 ND* 11 Piston S. cerevisiae 
+ Culture en régime permanent non perturbée ; 
système automatisé ; régulation de la 
température de culture ; transfert de gaz O2 et 
CO2. 
- Nombre d’échantillon fixé par cycle. 
a ND : Pas de donnée 
b 1ère génération du Bioscope 
c
 2ème génération du Bioscope 
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D.2.2.2. Inactivation des métabolismes et Extraction 
Simultanément à l’étape d’échantillonnage, les réactions biologiques doivent être désactivées 
(quenching) afin d’éviter l’évolution des réactions biologiques et d’assurer la stabilité des 
métabolites à analyser. Par conséquent, des procédures sont développées et validées pour les 
étapes d’inactivation et d’extraction efficace en vue de l’analyse globale du métabolome (Larsson 
& Tornkvist, 1996; Theobald et al., 1997; Hiller et al., 2007; Winder et al., 2008; Shin et al., 
2010; van Gulik, 2010).  
Theobald et ses collaborateurs résume, sous forme d’un schéma, les procédures d’inactivation et 
d’extraction pour les mesures des métabolites intra et extracellulaires (Figure 22). Le choix de la 
solution d’extraction dépend du microorganisme et des métabolites à analyser (par exemple : 
acide hyperchlorique, -20°C ; méthanol, -70°C ; azote liquide, -196°C ; eau, 100°C) (Theobald et 
al., 1997). D’après la Figure 22, les étapes d’inactivation et d’extraction pour les métabolites 
intracellulaires semblent plus complexes en faisant intervenir les solvants. Alors que pour les 
métabolites extracellulaires, une simple étape d’inactivation par le froid et/ou la filtration rapide 
est suffisante.  
 
Figure 22: Procédures d’inactivation et d’extraction des métabolites intra et extracellulaires (Theobald 
et al., 1997). 
Un des désavantages des techniques d’inactivation/extraction est la dilution de l’échantillon 
prélevé par la solution d’inactivation avec un risque de contamination possible par les solvants, 
les acides/bases utilisés pour l’ajustement de pH, ainsi que par la formation de précipité de sels. 
Cette étape de traitement peut altérer la qualité des mesures analytiques des échantillons prélevés 
(Buziol et al., 2002).  
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D.2.3. Capteurs biologiques 
En 1977, un concept sur l’utilisation de capteur biologique est introduit par Karube et coll. 
(Karube et al., 1977). Les biocapteurs sont, en général, des microorganismes génétiquement 
modifiés contenant le promoteur d’un gène capable de détecter la présence d’un analyte plus ou 
moins spécifique, combiné à un ou plusieurs autre(s) gène(s) rapporteur(s) capable(nt) de produire 
un signal détectable. Jusqu’au présent, de nombreuses publications (environ 600 publications) ont 
été consacrées à la construction et à l’utilisation des biocapteurs (Charrier et al., 2011a). La 
plupart des biocapteurs disponibles actuellement sont construits en utilisant les gènes rapporteurs 
tels que gfp (fluorescence), lux (luminescence) et lacZ (Liu et al., 2010).  
Le gène gfp (Green Fluorescent Protein), originaire de la méduse Aequorea victoria, code pour les 
protéines dont le chromophore est assemblé par la modification covalente auto-catalysée d'acides 
aminés serine-tyrosine-glycine. Ce chromophore est excité par l’UV 396 nm ou par la lumière 
visible à 475 nm (lumière bleue) et émet une fluorescence verte à 508 nm (Heim et al., 1994). 
Cette fluorescence est détectée sans la destruction des cellules (Chalfie et al., 1994; Cubitt et al., 
1995). Il existe de nombreuses applications des biocapteurs basés sur le gène gfp pour la détection 
des polluants environnementaux (Cha et al., 1999; Brandl et al., 2001; Miller et al., 2001) et pour 
le suivi de l’état physiologique des cellules au sein du bioréacteur (Reischer et al., 2004; Delvigne 
et al., 2009; Garcia et al., 2009; Delvigne et al., 2011; Ghosh et al., 2011). 
Concernant les biocapteurs bioluminescents, l’opéron, lux, issu des bactéries terrestres ou marines 
ou des insectes (Meighen, 1991), code pour l’enzyme luciférase qui est responsable de l’émission 
de la lumière, aisément quantifiée par les instruments sensibles tels que le photomultiplicateur ou 
les filtres optiques. Une revue sur l’utilisation et l’application des bactéries bioluminescentes 
durant les années 2000 à 2007 a été réalisée dans le contexte de la surveillance environnementale 
(Girotti et al., 2008). 
Li et son équipe (2008) construisent des biocapteurs bactériens de types fluorescent et 
bioluminescent pour la détection du toluène (Li et al., 2008). 
En comparant ces deux biocapteurs, les auteurs concluent que  
 la souche fluorescente permet la détection la plus stable et son application est plus 
appropriée pour une longue exposition de la souche à la présence du toluène dans 
l’environnement ;  
 la souche bioluminescente permet une détection plus rapide et plus sensible du toluène.  
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En cette même année, Tamagnimi et coll. (2008) comparent également l’introduction du gène 
bioluminescent (lucFF provenant de l’insecte lumineux « luciole ») et du gène gfp responsable de 
la fluorescence dans la souche Bacillus licheniformis ; ces auteurs mentionnent que la 
fluorescence émise n’est pas corrélée avec la croissance cellulaire. Tandis que l’intensité 
bioluminescente obtenue a bien suivi l’évolution de la croissance des souches mutantes. Ces 
auteurs ont conclu que le biocapteur de type bioluminescent s’est revélé être un indicateur 
sensible, fiable, permettant une mesure en temps réel de l’état cellulaire ; alors que la fluorescence 
a permis de visualiser à la fois des cellules ayant les métabolismes actif et inactifs (Tamagnini et 
al., 2008). Par conséquent, une intention particulière est consacrée au biocapteur bioluminescent 
qui est un outil approprié pour le suivi de la réponse biologique en régime transitoire.  
 
D.2.3.1. Définition de la luminescence 
La luminescence se réfère à un phénomène d’émission de lumière visible chez des organismes 
vivants par un enzyme catalytique. Ce phénomène est observé dans plusieurs organismes tels que 
des bactéries, des champignons, des poissons, des algues et des calmares. Cependant, les réactions 
responsables de l’émission de lumière se distinguent pour chaque organisme, avec une seule 
molécule en commun qui est l’oxygène (Meighen, 1993). 
Des enzymes impliqués dans le système luminescent (lux) et des gènes associés sont souvent 
isolés à partir des bactéries vivantes provenant à la fois des milieux marin (Vibrio haroeyi, Vibrio 
fischeri, Photobacterium phosphoreum, Photobacterium leiognathi) et terrestre (Xenorhabdus 
luminescens, Photorhabdus luminescens). 
a) Principe 
Les bactéries bioluminescentes utilisées en tant que biocapteur font partie des microorganismes 
génétiquement modifiées. Elles produisent des photons, un signal mesurable, en réponse à un 
stimulus qui peut être un produit chimique spécifique ou un agent physique présent dans leur 
environnement. Ce signal bioluminescent peut être facilement quantifié à l’aide d’un 
photomultiplicateur, d’un luminomètre ou des fibres optiques.  




Figure 23: Mécanisme du système de la production du signal bioluminescent. 
Le mécanisme du système « lux » est constitué de deux éléments génétiques: un gène 
« promoteur » lié à un (des) gène (s) « rapporteur (s) » (Figure 23). Lorsque le gène promoteur est 
activé par la présence d’un produit chimique ou d’un agent physique auquel ce gène est sensible 
dans l’environnement, il déclenche l’activation transcriptionnelle du gène reporteur qui est 
enchaîné par la traduction en protéines responsables de la production du signal bioluminescent, 
d’où la lumière visible (bleu-verte) à 490 nm (Meighen, 1993; Bendriaa et al., 2004; Islam et al., 
2005). 
b) Type de construction 
Le système lux issu des souches Vibrio fischeri et de Photorhabdus luminescens est constitué de 
cinq gènes : luxA, luxB, luxC, lux D et luxE. Dépendant de la combinaison de ces gènes utilisés, la 
construction de plusieurs types de bactéries luminescentes peut alors être réalisée (Tableau 9). Les 
systèmes luxAB et luxCDABE sont couramment utilisés. 
Tableau 9: Systèmes des gènes lux d’origine bactérienne 
Souches bioluminescentes Gènes lux Applications 
V. harveyi ; V. fischeri ; X. 
luminescens ; P. 
phosphoreum ; P. leiognathi 
luxAB - Génération de la luminescence chez les 
procaryotes par l’addition de l’aldéhyde ; 
- FMNH2 en quantité suffisante pour avoir l’activité 
importante ; 
- Stable à 37°C. 
V. harveyi ; V. fischeri ; X. 
luminescens, P. luminescens 
luxCDABE - Auto-induction du phénotype lumineux chez les 
procaryotes ; 
- Pas besoin de l’addition du substrat exogène 
(aldéhyde). 
V. harveyi Fusion de 
luxA-B 
Exprimer la luminescence chez eucaryotes à la 
température égale ou inférieure à 30°C. La plupart 
des cas demandent l’extraction ou la lyse cellulaire 
pour délivrer le FMNH2. 
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Les gènes de luxA et luxB d’origine bactérienne codent respectivement pour des sous-unités α et β 
de l’enzyme luciférase. Quant aux gènes luxC, luxD et luxE, ils codent pour les enzymes 
impliquées dans la synthèse du substrat nécessaire à la réaction, une transférase, une réductase et 
une synthétase respectivement (Ulitzur et al., 1981; Meighen, 1993; Heitzer et al., 1998; Gu et al., 
2000; Bendriaa et al., 2004). Ces enzymes interviennent alors dans la réaction « luciférine-
luciférase » (Figure 24) : l’enzyme «  luciférase » catalyse, par l’oxydation, le cofacteur FMNH2 
(flavine mono-nucléotide réduit) et le RCHO (aldéhyde de longue chaîne) en FMN (flavine mono-
nucléotide oxydé) et en RCOOH (acide gras), provoquant l’émission de photons. 
 
Figure 24 : Schéma représentatif de la relation entre la réaction luciférine/luciférase et le système de 
transport d’électron (Sunya et al., 2012b). 
L’avantage du système luxCDABE est qu’il est autonome pour le substrat aldéhyde. En effet, ce 
système est capable de produire, à partir des gènes luxC, luxD et luxE, les protéines qui sont les 
précurseurs pour la biosynthèse de l’aldéhyde. Alors que pour le système luxAB il est nécessaire 
d’apporter l’aldéhyde (RCHO) aux cellules.  
Dans la plupart des cas, les gènes lux provenant de V. fischeri, V. harveyi et P. luminescens sont 
utilisés ; toutefois la luciférase provenant de X. luminescens est plus stable et plus robuste pour 
des températures allant jusqu’à  42°C (Szittner & Meighen, 1990). De plus, l’utilisation de la 
fusion des gènes luxAB chez les eucaryotes est limitée car le FMNH2 n’est pas disponible dans la 
plupart des eucaryotes (Meighen, 1993). En 2003, Gupta et coll. intègrent les gènes luxCDABE 
provenant de Photorhabdus luminescens dans les plasmides, puis les insèrent dans la souche 
Saccharomyces cerevisiae. Le signal bioluminescent obtenu est de très faible intensité et instable. 
Afin de dépasser cette limitation, le gène flavin oxydoréductase de Vibrio harveyi  est inséré pour 
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produire une quantité suffisante de co-facteur FMNH2 nécessaire pour la réaction « luciférine-
luciférase ». Ceci permet donc d’augmenter non seulement la stabilité du signal bioluminescent 
mais aussi d’accroître l’intensité bioluminescente émise (Gupta et al., 2003). Par conséquent, 
l’utilisation du système des gènes lux est à moduler en fonction de l’objectif et des contraintes 
d’étude (Gu et al., 2000).  
D.2.3.2. Avantages et inconvénients 
Les bactéries bioluminescentes sont de plus en plus utilisées comme biocapteurs avec des 
avantages décrits dans la littérature tels que (Meighen, 1993; Van Dyk et al., 1994; Larossa & 
Van Dyk, 2000; Hakkila et al., 2002; Bendriaa et al., 2004; Zanzotto et al., 2006): 
 Rapidité de la réaction (< 1 seconde) ; 
 Auto-induction sans substrat exogène ni activation externe pour le système lux CDABE ; 
 Possibilité de répéter l’expérience en conditions in vivo et in situ ; 
 Signal bioluminescent directement quantifié sans traitement en aval tels que la lyse des 
cellules et l’essai enzymatique ; 
 Sensibilité importante et pas de danger d’utilisation. 
D’autres avantages de ce système rapporteur sont un bruit de fond très faible avec une large plage 
de sensibilité permettant de pouvoir mettre en évidence de faible à forte induction de la 
transcription du gène promoteur. De plus, il existe une relation directe entre la réaction luciférine-
luciférase et la chaîne de transport d’électron des cellules au niveau des pouvoirs réducteurs 
(FMNH2) (Ulitzur et al., 1981; Heitzer et al., 1998). Ce système lux permet de suivre non 
seulement l’induction transcriptionnelle du gène promoteur mais aussi le changement métabolique 
(e.g. activité respiratoire). 
Quant aux inconvénients liés à l’utilisation des microorganismes contenant le système luxCDABE, 
le signal bioluminescent émis dépend de la densité cellulaire et des concentrations de substrats 
(FMNH2, O2 ou aldéhyde) et de luciférase.  
 
D.2.3.3. Domaines d’application 
Traditionnellement, les gènes rapporteurs de type bioluminescent sont utilisés pour l’analyse 
fonctionnelle des promoteurs (Hautefort & Hinton, 2000; Hakkila et al., 2002). Jusqu’à présent, 
l’utilisation émergente du biocapteur de type bioluminescent s’accroît et s’étend à plusieurs 
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domaines d’application tels que la détection des polluants dans l’environnement (métaux lourds, 
produits chimiques et composés organiques) (Gu et al., 1996; Gil et al., 2000; Kelly et al., 2000; 
Kelly et al., 2003; Ivask et al., 2009; Charrier et al., 2011a; Charrier et al., 2011b), le suivi de la 
croissance du microorganisme (Marincs, 2000; Bendriaa et al., 2004; Scheerer et al., 2006) et 
l’analyse de réponse au stress environnemental (Rupani et al., 1996; Zanzotto et al., 2006). 
 
D.3. Quantifications des réponses biologiques aux différentes échelles  
Les réponses microbiennes faces aux perturbations environnementales sont très complexes. Ces 
réponses peuvent être quantifiées, dans des perspectives de contribution et de support à la 
compréhension des mécanismes des réponses mis en jeu, par des observations « multi-échelles » : 
échelles macroscopique, microscopique, et moléculaire. L’enjeu de l’étude de ces réponses 
biologiques consiste à réconcilier ces différentes échelles pour une vision systémique. La Figure 
25 représente les bioprocédés comme des systèmes multi-hiérarchiques de l’échelle 
macroscopique à l’échelle moléculaire avec différents méthodologies et outils à mettre en œuvre 
pour chaque échelle d’étude. 
 
Figure 25 : Systèmes multi-hiérarchiques dans les bioprocédés (Shimizu 2002). 
 
D.3.1. Observations à l’échelle macroscopique 
Il s’agit d’une observation au niveau de l’activité cellulaire d’un microorganisme (phénotype) face 
à la perturbation, en quantifiant 
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- lorsque le système considéré est le microorganisme : l’évolution des cinétiques des paramètres 
biologiques tels que les vitesses spécifiques de croissance, des consommations de substrat et 
d’oxygène ainsi que de formation de métabolites et de CO2 (Larsson & Enfors, 1993; Nagy et al., 
1995; Larsson et al., 1996; Theobald et al., 1997; Bylund et al., 1998; George et al., 1998; Bylund 
et al., 1999; Xu et al., 1999b; Amanullah et al., 2001; Vrabel et al., 2001; Kayser et al., 2005; 
Kresnowati et al., 2007; Kresnowati et al., 2008). 
- lorsque le système considéré est le bioréacteur : la productivité en molécule d’intérêt et le 
rendement  
A titre d’exemple, au cours de cultures d’E. coli en mode fed-batch, les études de Bylund et coll. 
(1998) mettent en évidence la présence de gradients de concentration du substrat et des 
métabolites extracellulaires produits aux points d’alimentation en substrat au niveau des points de 
prélèvement répartis dans un bioréacteur de 12 m3 (Figure 26). 
 
Figure 26: Gradients de concentrations du glucose et de l’acétate aux différents niveaux d’alimentation 
dans un bioréacteur de 12 m3 (Bylund et al., 1998). 
 
D.3.2. Observations à l’échelle microscopique et moléculaire 
Afin de compléter la caractérisation des réponses microbiennes macroscopiques à des variations 
de conditions environnementales, des analyses microscopiques et moléculaires s’avèrent  
nécessaires. Les vitesses spécifiques obtenues à partir de l’analyse macroscopique sont les 
résultantes de l’ensemble des réactions successives qui sont définies en termes de flux 
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métaboliques à l’intérieur des cellules. La contribution de l’ingénierie métabolique permet de 
réaliser l’analyse de ces flux métaboliques. Ils résultent de réactions enzymatiques, qui sont, elles-
mêmes, contrôlées par la cascade de la régulation des gènes impliqués dans le métabolisme 
cellulaire. De nombreuses études focalisent sur la caractérisation des réponses biologiques aux 
niveaux microscopiques (Weuster-Botz & De Graaf, 1996; Theobald et al., 1997) (Hewitt et al., 
1998; Schaefer et al., 1999; Vaseghi et al., 1999; Buchholz et al., 2001; Buziol et al., 2002; 
Hoque et al., 2005; Kresnowati et al., 2008; Sitton & Srienc, 2008; Delvigne et al., 2009; De Mey 
et al., 2010; Taymaz-Nikerel et al., 2011a) et moléculaires (Schweder et al., 1999; Onyeaka et al., 
2003; Lara et al., 2006b; Ropers et al., 2006; Duerrschmid et al., 2008; Garcia et al., 2009; 
Burton et al., 2010). 
Des exemples décrivant des observations à l’échelle microscopique et moléculaire sont présentés 
dans la Figure 27 et le Tableau 10. En 1999, Hewitt et al. étudient l’effet de la limitation en 
glucose sur l’état physiologique des cellules dans la culture en mode fed-batch en condition de 
taux de croissance constant de 0,3 h-1 dans un bioréacteur de 2,5 L (50 g L-1 de la biomasse à la 
fin du fed-batch). Au moyen de la méthode de la cytométrie en flux en utilisant plusieurs 
marqueurs fluorescents, ce travail permet de quantifier la présence de différentes sous-
populations, sur le critère de la perméabilité membranaire des cellules, au cours de la culture à 
haute densité cellulaire (Hewitt et al., 1999).  
Schweder et al. réalisent une étude sur l’induction des gènes impliqués dans la régulation de la 
réponse au stress environnemental au cours d’une culture d’E. coli en mode fed-batch dans un 
bioréacteur de 20 m3. Ils focalisent sur les gènes induits par un choc thermique, dnaK et clpB, une 
carence en glucose, uspA, un stress osmotique, proU, un excès de glucose, ackA et une limitation 
en oxygène, frd et pfl. Différents niveaux d’induction transcriptionnelle de ces gènes (ARNm) 
sont constatés par l’hybridation quantitative sur membrane d’ARN (slot-blot), en fonction de la 
localistion du prélèvement dans le bioréacteur de grande taille (Figure 27 B) (Schweder et al., 
1999). Ces auteurs montrent l’induction transcriptionnelle de plusieurs gènes impliqués dans la 
régulation aux stress environnementaux dus à l’hétérogénéité dans le réacteur de grande taille. 
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Figure 27: Réponses d’E. coli aux échelles d’observations microscopiques par la cytométrie de flux : 
A (Hewitt et al., 1999) et moléculaires par les méthodes slot-blot et PCR quantitatif : B et C 
respectivement (Schweder et al., 1999; Lara et al., 2006b). 
En 2006, Lara et al. étudient l’induction des gènes impliqués dans la fermentation acide-mixtes 
(ldhA, poxB, frdD, ackA, adhE, ppflD et fdhF) et dans la régulation transcriptionnelle en réponse 
au stress (fumB, sucA et sucB) (Figure 27 C). L’induction de ces gènes est quantifiée par la 
méthode RT-PCR lors de l’oscillation de la concentration en l’oxygène dissous dans un 
bioréacteur bi-étagé (STR + STR) (cf. D.2.1.2. Outils : les Bioréacteurs de laboratoire mimant les 
bioréacteurs industriels) (Lara et al., 2006b).  
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Tableau 10: Etude de l’effet des perturbations environnementales sur les réponses d’E. coli à 
différentes échelles d’observation.  
Référence Perturbation Mode de fermentation Observations 
(Schweder et 
al., 1999)  Glucose Chémostat 
Obs. moléculaire sur les niveaux des ARNm 
(clB, dnaK, uspA, proU, pfl, frd et ackA) 
(Bylund et al., 
1999)  Glucose Fed-batch 
Obs. macroscopique sur des métabolites 
extracellulaires 
(Hewitt et al., 
2000) Glucose Fed-batch 
Obs. microscopique sur l’état physiologique des 
cellules (viabilité) par cytométrie en flux 
(Lara et al., 
2006b)  O2, dissous Chémostat 
Obs. moléculaire sur les niveaux de 
transcription des gènes impliqués dans la 
fermentation des acides mixtes (ldhA, poxB, 
frdD, ackA, adhE, pflD et fdhF) par méthode 
PCR quantitatif 





Obs. macroscopique sur les réponses 
dynamiques au pulse de glucose et de NH3 aux 
niveaux des métabolites intra et extracellulaires.  
(Lara et al., 
2009) Glucose Chémostat 
Obs. macroscopique sur les réponses 
dynamiques au pulse de glucose au niveau des 
métabolites extracellulaires. 
(Taymaz-
Nikerel et al., 
2011a) 
Glucose Chémostat 
Obs. macroscopique sur les réponses 
dynamiques d’E. coli suite à l’ajout pulsé de 
glucose. Les métabolites intra et extracellulaires 
ont été quantifiés. 
 
D.4. Modélisation  
La complexité du métabolisme cellulaire implique la quantification de plusieurs niveaux des 
cellules : métabolites intra/extracellulaires, régulation des enzymes ainsi que la régulation des 
gènes (ARN et ADN). Ces réponses biologiques sont liées aux conditions environnementales de 
culture dont les gradients de concentration et température présents au sein des bioréacteurs de 
grandes dimensions. Afin de pouvoir évaluer l’état d’un système biologique, la modélisation 
permet de structurer les différentes connaissances en biologique et en hydrodynamique. Cette 
section présente les modèles des phénomènes biologiques les plus répandus dans la littérature 
actuelle, ainsi que leur couplage avec des modèles des phénomènes hydrodynamiques dans les 
bioréacteurs.  
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D.4.1. Modélisation biologique  
Les modèles biologiques, en grand nombre, permettent une description des phénomènes au niveau 
macroscopique en intégrant des variables telles que les  vitesses spécifiques de consommation de 
substrat et de production des métabolites et au niveau intracellulaire. 
En 1988, un modèle biologique structuré simple de la limitation de la capacité oxydative de S. 
cerevisiae conduisant à une bascule métabolique du mode oxydatif au mode oxydo-réductif est 
développé par Sweere et ses collaborateurs (1988a). Ce modèle est élaboré à partir des données 
expérimentales des vitesses spécifiques de consommation de glucose et d’oxygène de S. 
cerevisiae en culture continue à différents taux de dilution. Ce modèle permet de décrire le 
comportement microbien au cours de la culture continue en intégrant des fonctions d'activité afin 
de décrire la réponse microbienne à une impulsion de glucose en condition transitoire. Les 
résultats de simulation décrivent de manière satisfaisante la réponse microbienne macroscopique 
au pulse de glucose. (Sweere et al., 1988a) Cependant ce modèle se limite à la description de la 
formation de l’évolution de la concentration en biomasse, éthanol et CO2. 
Un modèle cinétique de croissance intégrant la notion du « métabolisme d’overflow » de glucose 
chez E. coli est proposé par Xu et coll. (Xu et al., 1999b). Il est décrit  la croissance, la respiration 
ainsi que la production et la re-consommation de l’acétate dans un bioréacteur de l’échelle 
laboratoire.  
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Figure 28 : Modèle cinétique du métabolisme d’ « overflow » de glucose en cuture en modes batch et 
en fed-batch chez Escherichia coli K-12 en condition aérobie stricte (Xu et al., 1999b). 
Le modèle cinétique est présenté sur la Figure 28. La vitesse spécifique de consommation de 
glucose (qS) suit la loi de Monod (Eq. 1). Lorsque la valeur de qS est faible, le glucose entre dans 
la voie de métabolisme oxydatif (qSox = qS) où une partie du flux (qSox) est orientée vers 
l’anabolisme (Eq. 2), et le reste du glucose est utilisé pour le métabolisme énergétique (Eq. 3) puis 
oxydé à travers la chaîne respiratoire (Eq. (4)). Si la valeur de qS augmente progressivement 
jusqu’à atteindre qSmax, le métabolisme d’overflow se met en place. Le surplus de glucose est 
métabolisé à travers le métabolisme d’overflow (Eq. 6), qui contribue au flux anabolique (Eq. 7) 
et au flux énergétique (Eq. 8). La vitesse spécifique de formation de l’acétate (qAp) est obtenue 
par la stœchiométrie de la réaction de conversion de glucose en acétate (Eq. 9). Lorsque la valeur 
de qS
 
est très faible, le taux de croissance est limité. L’acétate peut être ré-assimilé selon une 
cinétique de type Monod (Eq. 10). L’acétate est consommé et converti en acétyl-coA qui peut être 
oxydé à travers le cycle de TCA (Eq. 11) et la chaine de transport d’électron (Eq. 12).  
Les résultats théoriques sont en accord avec les données expérimentales et le modèle permet donc 
de décrire la croissance, la respiration et l’accumulation d’acétate pendant le batch et le début de 
fed-batch (en limitation de glucose).  
 
D.4.2. Couplage des modèles biologique/hydrodynamique  
En 2001, Vrabel et al. incorporent les modèles cinétiques de Xu et coll. (1999a) précédemment 
décrits dans les modèles d’écoulement des fluides. Ces derniers sont basés sur l’approche du 
modèle à compartiments (CMA) (cf.B.3. Modélisation hydrodynamique). Les résultats de 
simulations sont confrontés aux données expérimentales issues de fermentations réalisées dans les 
bioréacteurs industriels de 12 m3 et 30 m3 (Figure 29). 
Les évolutions théoriques et expérimentales en fonction du temps de la concentration en biomasse 
sont similaires contrairement aux évolutions temporelles des concentrations en acétate et glucose. 
Ainsi ces auteurs soulignent que les modèles cinétiques biologiques utilisés sont un facteur 
déterminant pour l’élaboration d’un modèle hybride robuste intégrant l’écoulement des fluides et 
les réactions biologiques. 
 




Figure 29: Comparaison des concentrations de biomasse et d’acétate issues de l’expérimentation et la 
simulation (Vrabel et al., 2001). 
En 2004 et 2006, Lapin et al. élaborent un modèle de l’hétérogénéité de la population au sein d’un 
bioréacteur hétérogène. Les simulations par la méthode de CFD des champs d’écoulement 
turbulent dans le réacteur sont couplées avec une représentation théorique de la population 
microbienne, basée sur l’approche Euler-Lagrange. Ce couplage permet de représenter à la fois 
l’hétérogénéité intrinsèque au sein de la population microbienne (Lagrange) et les gradients de 
concentration (Euler) dans un bioréacteur agité. Ces modèles permettent de décrire le 
comportement de la population à l’issu de l’interaction entre les réponses intracellulaires et les 
champs d’écoulement turbulent. Les résultats de simulations révèlent des différences 
significatives de la dynamique en réponse intracellulaires aux différentes localisations dans le 
bioréacteur avec un impact significatif sur la viabilité des cellules (Lapin et al., 2004; Lapin et al., 
2006). 
En 2010, une extension du modèle précédent est réalisée par la même équipe (Lapin et al., 2010). 
L’approche de la modélisation est basée sur la description du système par une formulation 
d’Euler-Lagrange. Ce modèle vise à simuler la trajectoire du microorganisme dans 
l’environnement d’un champ turbulent tri-dimensionnel au sein d’un bioréacteur de 900 L. Il est 
devient possible de prendre en compte théoriquement l'hétérogénéité des phénomènes physiques 
présente dans les réacteurs réels et leur impact sur les phénomènes biologiques. Les résultats de la 
simulation avec 150 000 cellules d’E. coli mettent en évidence la réponse individuelle des cellules 
à des variations locales d’environnement par un modèle dynamique structuré des réactions 
biologiques clés du métabolisme central (Figure 30).  




Figure 30 : Représentation de la simulation des champs de concentration dans un réacteur de 900 L en 
mode fed-batch : A, concentration du glucose ; B, la distribution du ratio entre les concentrations de 
PEP et de PYR (Lapin et al., 2010). 
Ce modèle permet de simuler, d’une part, les gradients de concentration de glucose (Figure 30 A) 
et d’autre part, la distribution du ratio entre les concentrations de phosphoénolpyruvate (PEP) et 
de pyruvate (PYR) lors d’une culture d’E.coli. Par conséquent, cette approche permet d'analyser 
les lignes de vie des cellules individuelles dans l'espace et dans le temps en réacteur de grande 
dimension. 
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E. Conclusions et objectifs des travaux 
La synthèse bibliographique permet de révéler les avancées dans l’étude de la complexité des 
interactions des systèmes biologique/physique au sein des bioréacteurs, complexité croissante en 
fonction des dimensions. Les outils traditionnels de changement d’échelle du génie des procédés 
qui ne prennent pas en compte la complexité du vivant et sa dynamique, trouvent leurs limites 
avec des résultats qui restent insatisfaisants. Il ressort que les stratégies d’investigation les plus 
pertinentes reportées dans la littérature s’accordent sur l’exigence d’associer : 
 une expérimentation en conditions contrôlées de la réponse dynamique microbienne à un 
stress maîtrisé en nature et intensité ; 
 une quantification adaptée selon une échelle de temps et d’espace ; 
 la modélisation des dynamiques des phénomènes biologiques ; 
 les transferts de quantité de mouvement, de chaleur et de matière ; 
 la validation des modèles pour leurs usages en compréhension et simulation. 
Les avancées les plus importantes ont été réalisées avec des configurations du mini/micro-
bioréacteurs permettant l’optimisation des transferts de matière et quantité de mouvement 
(mélange), le développement des mesures en ligne, la réduction des temps caractéristiques des 
sondes ainsi que l’automatisation du système de prélèvement. Toutefois, ces travaux trouvent 
leurs limites dans les contraintes liées aux technologies développées antérieurement et l’absence 
de modèle intégrant les dynamiques de réponses biologiques à un stress ; la transposition à 
l’échelle industrielle des conditions optimales de conduite des bioprocédés définies à l’échelle 
laboratoire reste de façon évidente un véritable challenge. 
Avec l’ambition de contribuer à l’amélioration des connaissances du domaine, de manière 
déductive à l’issue de la revue bibliographique, l’approche « scale-down » est ici choisie pour 
focaliser sur l’étude quantitative et qualitative de l’impact de l’hétérogénéité du mélange sur la 
dynamique de réponse du microorganisme. 
L’objectif de ce travail est de prendre en compte le comportement dynamique de réponses 
microbiennes transitoires à un stress de nature, d’amplitude et de fréquence maîtrisé. L’émergence 
de récentes technologies rendent aujourd’hui accessibles une quantification selon des échelles de 
temps de l’ordre de secondes avec des observations aux niveaux macroscopiques microscopiques 
et moléculaires en fonction des besoins de compréhension. 
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Le modèle d’étude est Escherichia coli, modèle qui bénéficie de connaissances très importantes 
du métabolisme, en ouvrant la possibilité d’être utilisé comme un biocapteur. De la synthèse 
bibliographique, il ressort que les questions scientifiques auxquelles ces travaux doivent 
contribuer à formuler des réponses sont : 
 Quelles sont les stratégies/méthodologies adaptées à mettre en œuvre pour l’étude des 
interactions dynamiques entre microorganisme et environnement en réponse transitoire 
selon une échelle de temps comprise entre quelques secondes à quelques minutes? 
 Par quels moyens les temps de réponses caractéristiques propres à E. coli peuvent-ils être 
quantifiés ?  
 Quel est l’effet de l’intensité d’une perturbation en concentration de glucose sur les 
dynamiques de réponses aux niveaux métabolique et transcriptionnel d’E. coli ? Quels sont 
les temps caractéristiques en réponse de la transition entre les conditions de limitation et 
d’excès en glucose ? 
 Quel est l’effet de la répétition d’un stress sur le comportement microbien en fonction de la 
fréquence et de l’amplitude du mouvement périodique imposé?  
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Partie II : Matériels et Méthodes 
A. Souches et milieux de culture 
A.1. Souches  
Le microorganisme modèle choisi pour cette étude est Escherichia coli qui est une bactérie aéro-
anaérobie facultative à gram-négatif de la famille Enterobacteriaceae. Dans le cadre de ces 
travaux, la souche génétiquement modifiée d’E. coli DPD2085, fournie par DuPont Company 
(USA), est utilisée. Sa construction est précédemment décrite (Van Dyk et al., 1998; Kelly et al., 
2000; Van Dyk et al., 2001a; Zanzotto et al., 2006). Cette souche bioluminescente fait partie de la 
collection privée de la société DuPont Company (Van Dyk et al., 2001a). Les caractéristiques 
générales de la souche sont présentées dans le Tableau 11. 
Tableau 11 : Caractéristiques générales de la souche E. coli DPD2085. 
Souche Gène  
promoteur 
Plasmide Résistance Hétérotrophie Référence 
DPD2085 yciG pDEW215 Ampicilline 
Streptomycine 
Lactose- (Van Dyk et 
al., 1998) 
Le plasmide pDEW215 a été construit à partir du plasmide pDEW201 (Figure 31) dans lequel une 
cassette des gènes rapporteurs (luxCDABE) provenant de la bactérie terrestre Photorhabdus 
luminescens a été fusionnée dans une orientation appropriée. Ce plasmide pDEW215 contenant le 
gène promoteur yciG a été, par la suite, inséré dans la souche hôte E. coli DPD1675. Cette souche 
est résistante à l’ampicilline et à la streptomycine. La résistance à l’ampicilline est portée par le 
gène bla codant pour TEM-1 β-lactamase. La souche a été conservée à -80°C pour une utilisation 
ultérieure (cf. Partie II B.1. Conservation des souches). 
A.2. Milieux de fermentation 
Dans cette étude, deux types de milieux de fermentation sont utilisés : les milieux riches (LB et 
PCA) et le milieu minimum. Pour chaque type de milieu, une supplémentation en ampicilline à 
150 mg L-1 est nécessaire, afin d’assurer une pression de sélection pour le maintien du plasmide 
dans les cellules. 




Figure 31 : Schéma représentant la carte de restriction du plasmide pDEW201 (Van Dyk & Rosson, 1998). 
A.2.1. Milieux riches : 
A.2.1.1. Milieu LB (Luria-Bertani) 
La composition du milieu LB est présentée dans le Tableau 12. Il est préparé avec l’eau osmosée 
et se stérilise par autoclavage à 121°C pendant 20 minutes. Ce milieu est utilisé sous forme 
liquide, et solide par ajout d’agar. Le milieu LB est utilisé pour l’isolement (sous forme solide) et 
pour la revivification des cellules (sous forme liquide). 
A.2.1.2. Milieu PCA (Plate Count Agar) 
La composition du milieu PCA (AES Laboratoire, Bruz, France) est présentée dans le Tableau 12. 
Il est préparé avec l’eau osmosée et stérilisé par autoclavage à 121°C pendant 20 minutes. Ce 
milieu est utilisé sous forme solide par ajout d’agar. Ce milieu est utilisé pour le dénombrement 
sur boîte des cellules. 
Tableau 12 : Composition des milieux riches LB et PCA (liquide et solide) 
Concentration 






Tryptone 10,0 10,0 5,0 
Extrait de levure 5,0 5,0 2,5 
NaCl 10,0 10,0 - 
Agar - 20,0 15,0 
Glucose 2,0 2,0 1,0 
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A.2.2. Milieu minimum : 
Le milieu minimum MM est préparé dans l’eau osmosée en ajoutant les différents composés dans 
l’ordre indiqué dans le Tableau 13 (oligo-éléments, sels B et sels A). Le pH du milieu est ajusté à 
6,7 par ajout d’une solution d’ammoniaque à 28% (m/m) avant autoclavage à 121°C pendant 20 
minutes. La solution de thiamineHCl est préparée séparément stérilisée et conservée à l’obscurité 
et à 4°C. 
Pour le milieu minimum d’alimentation en culture continue, 20 L de milieu minimum sont 
préparés et stérilisés à l’autoclave, suivant un barème d’autoclave spécifique. Le programme 
assure une  température au cœur de la bonbonne de 121°C pendant 30 minutes, à l’aide d’une 
sonde interne placée au cœur d’une seconde bonbonne contenant 20 L d’eau froide (référence). 
Après refroidissement, les solutions stériles de glucose et de thiamine sont rajoutées dans la 
bonbonne. L’homogénéisation du mélange est assurée par une pompe sur une boucle de 
recirculation pendant au moins 24 h avant la mise en œuvre de l’alimentation pour une culture en 
mode continu. 
Le milieu minimum utilisé en batch et en continu est identique pour chaque fermentation. 
 
B. Procédés de culture 
B.1. Conservation des souches 
Un lot stock de cellules est  préparé à la réception du tube de transfert (gélose inclinée) provenant 
de la société DuPont Company (USA).  
Pour ce faire, un isolement sur milieu LB (Luria-Bertani) solide est réalisé. Une colonie est 
inoculée dans un tube stérile (17 mm100 mm polypropylène, Simport, Québec, Canada) 
contenant 5 mL de milieu LB liquide supplémenté avec 75 mg L-1 d’ampicilline et 75 mg L-1 de 
streptomycine pour la souche E. coli DPD2085. 
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Tableau 13 : Composition du milieu minimum (MM) de fermentation 
 Composé Concentration 
Acide citrique C6H8O7 3,00 g L-1 
Oligo-éléménts MnSO4. H2O 0,01 g L-1 
 CoCl2. 6H2O 4,00 mg L-1 
 ZnSO4. 7H2O 2,00 mg L-1 
 Na2MoO4. 2H2O 2,00 mg L-1 
 CuCl2. 2H2O 1,00 mg L-1 
 H3BO3 0,50 mg L-1 
Sels B MgSO4. 7H2O 0,50 g L-1 
 CaCl2. 2H2O 0,02 g L-1 
 FeSO4.7H2O (pH1avec 3PO4) 0,02 g L-1 
Sels A K2HPO4 4,00 g L-1 
 Na2HPO4.12H2O 1,00 g L-1 
 (NH4)2SO4 0,38 g L-1 
 (NH4)2HPO4 4,00 g L-1 
 NH4Cl 0,07 g L-1 
Vitamine Thiamine. HCl 0,01 g L-1 
 
Après 12 à 15h d’incubation à 37°C sur la table d’agitation à 200 rpm, 5 mL de la culture sont 
ensuite transférés dans un Erlenmeyer bafflé contenant 100 mL de ce même milieu. Puis, cette 
culture est incubée à 37°C pendant 12 à 15h. Une solution stérile de glycérol est rajoutée afin 
d’assurer une concentration finale à 30% (v/v) de glycérol. Le mélange est ensuite aliquoté dans 
des tubes de cryogénie conservés à -80°C. 
Le milieu LB et le glycérol sont stérilisés par autoclavage à 121°C pendant 20 minutes. La 
stérilisation des antibiotiques se réalise par filtration sur une membrane filtrante stérile (porosité 
de 0,20 µm, Minisart®, Sartorius).  
B.2. Isolement et pré-cultures 
A partir d’un stock de souche conservé à -80°C, un isolement sur le milieu solide LB+Amp est 
réalisé. Une colonie isolée est remise en culture dans un tube stérile contenant 5 mL de milieu 
LB+Amp. Un second repiquage à 2 % (v/v) sur le milieu minimum+Amp contenant 2 g L-1 de 
glucose est effectué. Ce tube servira ensuite à inoculer à 5% (v/v) un Erlenmeyer bafflé contenant 
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100 mL de ce même milieu minimum. Ces 100 mL de culture (10 %, v/v) sont, par la suite, 
utilisés pour inoculer le fermenteur. Toutes les pré-cultures sont incubées à 37°C pendant 12h sur 
une table agitante (200 rpm) afin d’assurer le transfert d’oxygène. Il s’agit d’étapes de 
revivification et de conditionnement des souches dont la procédure est strictement reproduite pour 
chaque fermentation. 
B.3. Cultures en fermenteur 
B.3.1. Dispositif expérimental 
Les cultures sont réalisées dans un bioréacteur de volume total 1,6 L (cuve agitée en acier 
inoxydable, 11 cm de diamètre × 20 cm de hauteur) avec un volume utile d’ 1 L (BIOSTAT 
Bplus, Sartorius, Allemagne). Le bioréacteur est équipé de modules de mesure et de régulation du 
pH (EasyFerm Plus K8 160, Hamilton, Suisse), de la température, de l'oxygène dissous (Electrode 
électrochimique, OxyFerm FDA 160, Hamilton, Suisse) ainsi que de contrôles d’agitation et 
d’aération. Les suivis en ligne ainsi que l’acquisition des données au cours du temps sont réalisés 
par une connexion Ethernet à l’ordinateur de type PC, grâce au logiciel MFCS/win 2.1. Tous les 
éléments de contrôles et de commandes de l’ensemble du bioréacteur sont pilotés via la tour du 
BIOSTAT Bplus qui facilite la conduite de fermentation. 
B.3.2. Contrôles et régulation 
Le milieu réactionnel dans le bioréacteur est régulé à 37°C par un système de double enveloppe. 
Le pH est maintenu à 6,70 par addition d’une solution d'ammoniaque à 7 % (v/v). La température 
et le pH sont régulés par un système PID couplé à des électrodes stérilisables. L’ajustement des 
paramètres de ces contrôleurs de type PID est préalablement réalisé afin d’assurer une régulation 
optimale en atténuant l’oscillation du signal. Pour ce faire, les méthodes Ziegler-Nichols (Ziegler 
& Nichols, 1993) sont appliquées pour des réglages de type PID (P, PI et PID), comportant une 
constante de temps et un retard pur provenant de la réponse expérimentale à un échelon unitaire 
du système étudié. 
Durant la culture en batch, les vitesses d’agitation et d’aération utilisées varient entre 500 et 1000 
rpm et entre 0,3 et 2 L min-1 respectivement, en fonction de la concentration croissante en 
biomasse afin de maintenir des conditions aérobie (pO2 supérieure à 20 %) tout au long de la 
culture.  
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En culture continue, une surpression de 60 mbars est appliquée dans le bioréacteur et mesurée à 
l’aide d’un manomètre placé à la sortie du condenseur. L’anti-mousse (Polypropylène glycol, 
PPG, Fluka analytical, Steinheim, Allemagne) est ajouté de façon séquentielle à l’aide d’une 
pompe péristaltique afin de maintenir une concentration quasi-constante. Deux stratégies 
différentes d’ajout d’ampicilline sont testées dans le but de favoriser la stabilité des plasmides. 
 Stratégie 1 : l’ampicilline est directement mélangée avec le milieu minimum dans la bonbonne 
d’alimentation et est donc alimentée en continu. 
 Stratégie 2 : l’ampicilline est ajoutée de façon séquentielle à l’aide d’une pompe péristaltique. 
L’étude comparative de ces deux stratégies est décrite ultérieurement dans ce manuscrit (cf. Partie 
IIIB. La mise en œuvre de la stratégie d’alimentation en ampicilline pour favoriser la stabilité 
plasmidique).  
B.3.3. Mise en œuvre des cultures en mode batch  
Le milieu minimum (oligo-éléments, sels B, sels A) contenant 1 ml d’antimousse (PPG) est 
stérilisé directement dans le bioréacteur par autoclavage à 121°C pendant 20 minutes. La solution 
de thiamine est ajoutée stérilement via le septum à l’aide d’une seringue stérile. La solution 
concentrée de glucose est préparée séparément à 600 g L-1 et autoclavée à 121°C pendant 20 
minutes. Le glucose est ajouté dans le réacteur à l’aide d’une seringue stérile. L’antibiotique 
approprié est également ajouté à l’aide d’une seringue et d’une membrane filtrante (porosité de 
0,20 µm, Minisart®, Sartorius) dans le bioréacteur. La stérilité du gaz entrant est assurée par 
filtration sur des membranes PTFE hydrophobes (0,2 µm, Midisart®, Sartorius). L’étalonnage de 
l’électrode de pO2 est réalisé juste avant l’inoculation tandis que l’étalonnage de la sonde pH est 
effectué avant la stérilisation du fermenteur. La préculture est stérilement inoculée à 10 % (v/v) au 
moyen d’un port prévu à cet effet. 




Figure 32 : Schéma récapitulatif du dispositif expérimental en culture continue 
B.3.4. Mise en œuvre des cultures en mode continu 
Lorsque la culture atteint la fin de la phase exponentielle de croissance en batch, la culture en 
continue est initiée en alimentant, à l’aide d’une pompe péristaltique préalablement étalonnée, le 
fermenteur en milieu de culture stérile (milieu minimum supplémenté avec 10 g L-1 de glucose et 
10 mg L-1 de thiamine). Le schéma récapitulatif du dispositif expérimental est présenté dans la 
Figure 32. Le volume réactionnel est maintenu constant et égal à l L au moyen d’un système de 
soutirage (une canule en inox placée au niveau supérieur de la phase liquide) et d’une deuxième 
pompe péristaltique fonctionnant en mode continu. Il est généralement admis que le régime 
permanent est atteint après cinq temps de séjour. Des échantillonnages sont effectués afin de 
vérifier et caractériser le régime permanent par des mesures de la densité optique (DO), de la 
concentration résiduelle en glucose et de la pO2 ainsi que de la composition des gaz en sortie du 
fermenteur. 
B.3.5. Description de l’échantillonnage 
Deux types d’échantillonnage sont réalisés au cours de ces travaux : 
 un échantillonnage pour caractériser le régime permanent, qui est effectué tout long du 
chémostat. Pour cela, 20 à 25 mL de culture, soit 2-2.5 % du volume total, sont prélevés et 
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utilisés pour les mesures de la densité optique (DO), de la masse sèche (MS), de la 
numération des cellules sur boite et des métabolites extracellulaires (glucose résiduel, 
métabolites produits). 
 « un échantillonnage rapide » qui est utilisé lors de la perturbation environnementale du 
régime permanent. Ce système mis en place permet le prélèvement rapide des échantillons 
selon une période de l’ordre de quelques secondes avec une séparation quasi-instantanée 
du surnageant et de la biomasse à l’aide d’un dispositif de filtration sous vide. La 
description de ce dernier système est présentée en détail à la Partie III : A.4.1.1. 
Description générale du système d’échantillonnage rapide.  
 
C. Méthodes analytiques de dosage 
C.1. Analyse de la biomasse 
C.1.1. Densité optique (DO) 
La densité cellulaire est estimée par mesure turbidimétrique à l’aide d’un spectrophotomètre 
visible à 620 nm (Biochrom Libra S4) dans une cuve en verre de 2 mm de trajet optique (Hellma) 
avec un blanc d’eau osmosée. La culture prélevée est diluée manuellement à l’aide d’une pipette 
de précision afin d’obtenir une densité optique comprise dans la gamme de linéarité de l’appareil 
entre 0,05 et 0,8 unité d’absorbance.  
Pour déterminer la gamme de linéarité de l’appareil, des dilutions successives d’une culture d’E. 
coli  sont effectuées et la densité optique des suspensions est ensuite mesurée au 
spectrophotomètre à 620 nm (Figure 33). 




































Figure 33 : Gamme de linéarité de la mesure de DO au spectrophotomètre à 620 nm. 
C.1.2. Masse sèche par filtration 
La masse sèche (MS) est déterminée par mesure gravimétrique. Un volume précis du moût de 
culture est filtré à l’aide d’une pompe à vide au travers d’une membrane polyamide de porosité 
0,2 µm (Sartolon, Sartorius) préalablement séchée et pesée. Ensuite la membrane est rincée 2 fois 
avec l’eau osmosée afin d’enlever les traces de sels. Elle est séchée de nouveau dans une étuve 
sous vide (HERAEUS, France) (200 mm Hg à 60°C avec la présence du gel de silice) pendant au 
moins 48h (HERAEUS, France), puis remise à température ambiante dans le dessiccateur. La 
concentration en masse sèche (g L-1) est déterminée par différence des deux pesées rapportée au 
volume filtré. 
La concentration de biomasse est calculée à partir de la corrélation entre la DO et la MS. Une 
unité de DO620nm correspond à 1,44 g L-1 de MS pendant le batch (Figure 34) et à 2,06 g L-1 
pendant le régime permanent chez E. coli DPD2085. 




Figure 34 : Corrélation entre la masse sèche et la densité optique pour une culture d’E. coli DPD2085 
en mode batch. 
Pour chaque point de prélèvement, les mesures de DO et de MS sont réalisées en vue de la double 
vérification des valeurs mesurées. 
C.1.3. Numération bactérienne et détermination du pourcentage Nmutant/Ntotal 
Dans le but de vérifier la stabilité plasmidique, la numération des cellules totales et des cellules 
porteuses de plasmides est suivie tout au long de la culture par une méthode de dénombrement sur 
boîte de Pétri. Le nombre de cellules déterminé par cette méthode correspond au nombre de 
cellules viables et cultivables. 
Pour ce faire, la culture prélevée est diluée en série (1:10) dans la solution physiologique stérile de 
NaCl 0,85 % (w/v) (BioMérieux®, France). Les suspensions de cellules sont ensuite ensemencées 
à l’aide d’un ensemenceur automatique spiral WASH (Don Whitley Scientific Limited, UK) sur 
des boîtes spécifiques : 
- Numération des cellules totales : des boites pré-coulées PCA agar (BioMérieux®, France). 
- Numération des cellules mutantes : des boîtes PCA (AES Laboratoire) supplémentées avec 150 
mg L-1 d’ampicilline coulées au laboratoire. 
Chaque suspension est ensemencée en trois exemplaires pour assurer la répétabilité du comptage. 
Les colonies sont comptées manuellement et le nombre de colonie est exprimé en cfu (Colony 
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Forming Unit) par 1 mL de culture. L’évaluation de la proportion de souches mutantes par rapport 









La corrélation MS/cfu a été déterminée : 1 g masse sèche correspond à 41010 cfu mL-1
 
en batch 
et à 5 109 cfu mL-1 au régime permanent chez E.coli DPD2085.  
C.1.4. Analyse élémentaire C.H.O.N. 
La composition élémentaire de la biomasse est déterminée par l’analyse élémentaire C.H.O.N. sur 
des cellules d’E. coli DPD2085 prélevées au cours du régime permanent. Cette analyse est sous-
traitée au Service Central d’Analyse (SCA) du C.N.R.S. (http://www.sca.cnrs.fr), conforme aux 
exigences des normes ISO9001 et ISO17025. 
C.1.4.1. Principe de l’analyse CHN 
L’analyse élémentaire de la composition C, H et N s’effectue par combustion à 1050°C sous 
courant d’un mélange de dioxygène (O2)/hélium (He). Le carbone, l’hydrogène et l’azote se 
combinent avec l’O2 selon les réactions suivantes : 
yxONNOHHCOC →→→ ;; 22
 
Ensuite, l’oxyde d’azote (NxOy) subit une réduction en N2, en présence de cuivre (Cu) à 450°C. 
Les CO2, H2O et N2 formés sont par la suite séparés et quantifiés par chromatographie en phase 
gazeuse avec un détecteur catharométrique. La précision de ces analyses (C, H et N) donnée par 
SCA du CNRS, est de ± 0,30 % et les limites de détection sont 0,10% pour l’azote et 0,30% pour 
le carbone et l’hydrogène. 
C.1.4.2. Principe de l’analyse de l’O 
L’échantillon subit une dégradation par pyrolyse à 1120°C en présence de carbone, dans un flux 
d’azote : COCO →+ . Puis la quantité de CO est déterminée sur une colonne chromatographique 
avec un détecteur infra-rouge. La précision et la limite de détection, donnée par SCA du CNRS, 
est de ± 0,30 % et ± 0,30 % respectivement. 
C.1.4.3. Echantillonnage et préparation des échantillons 
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Un volume de 20 mL de culture correspondant à environ 80 mg de MS est prélevé. L’échantillon 
est centrifugé 10min à 400 rpm dans une centrifugeuse thermostatée à 4°C (5810R, Eppendorf, 
Hamburg, Allemagne). Le culot est rincé 5 fois à l’eau physiologique (9 g L-1 de NaCl) 
préalablement à 4°C, puis stocké à –80°C. 
Pour l’envoi au Service Central d’Analyse, le culot est lyophilisé pendant 24 h et stocké dans une 
cloche à vide. Une quantité minimale de 10 mg MS est nécessaire pour une analyse fiable de 
C.H.O.N. dans ces conditions. 
C.1.4.4. Calcul de la composition élémentaire de la biomasse 
Trois échantillonnages sont prélevés, avec un intervalle de 12 h, de la culture E. coli DPD2085 en 
mode chémostat en régime permanent. Chaque échantillon est analysé en quatre exemplaires afin 
de vérifier la reproductibilité de la méthode d’analyse. Les résultats obtenus sont donnés en 
pourcentage massique (Tableau 14). La composition de la biomasse peut être calculée sous la 


























Tableau 14: Analyse de la composition élémentaire en C.H.O.N. de la souche E.coli DPD2085 en 
régime permanent et mode chémostat à un taux de dilution hydraulique D = 0,164 h-1. 
 Données en % (m/m) 
Composition C H O N 
C21-11.0 46,11 7,03 28,94 12,50 
C21-11.1 45,69 7,06 27,61 12,42 
C21-11.2 46,85 7,25 29,82 12,78 
C21-11.3 46,86 7,25 28,65 12,75 
C21-12.0 45,94 7,08 28,04 12,34 
C21-12.1 45,51 7,17 27,73 12,48 
C21-12.2 45,54 7,13 28,36 12,46 
C21-12.3 45,36 7,13 26,82 12,39 
C21-13.0 45,54 7,14 27,28 12,33 
C21-13.1 44,58 6,95 29,28 12,20 
C21-13.2 46,27 7,14 27,94 12,64 
C21-13.3 46,13 7,15 28,40 12,61 
Moyenne 45,87 7,12 28,24 12,49 
Ecart-type 0,64 0,09 0,85 0,17 
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La composition élémentaire de la souche calculée est: CH1.8509O0.4623N0.2336 avec γX = 4,23. Cette 
composition sera par la suite utilisée dans le cadre de ces travaux. 
C.2. Dosage des acides organiques, des sucres et de l’éthanol 
C.2.1. Chromatographie en phase liquide à haute performance (CLHP) 
Les concentrations en glucose et des métabolites extracellulaires (acides organiques et éthanol) au 
cours de la fermentation en mode batch sont quantifiées par chromatographie en phase liquide 
(CLHP). Le surnageant du mout de fermentation est récupéré par centrifugation à 13400 rpm 
pendant 3 minutes et conservé à -20°C. Avant l’analyse par CLHP, le surnageant est décongelé, 
puis filtré sur filtre Minisart de porosité 0,2 µm (membranes en polyamide, Sartorius, Allemagne). 
C.2.1.1. Description de l’appareillage 
La chaine de CLHP  (Ultimate 3000, Dionex, USA) est constituée d’ : 
- un passeur d’échantillon (CTC Analyse, PAL System, HTC PAL). 
- une pompe (Ultimate 3000 Pump). 
- une pré-colonne (Micro-Guard IG Cation H, BIO-RAD). 
- une colonne  Aminex HPX-87H (300 mm × 7,8mm, BIO-RAD). 
- un détecteur UV à barrette diode (Ultimate 3000 Photodiode Array Detector). 
- un réfractomètre (Shodex RI-101). 
- un logiciel d’acquisition et de traitement des données (Chromeleon, version 6.80 SP4 
Build 2361). 
C.2.1.2. Conditions opératoires  
- température du four pour la colonne : 50°C. 
- phase mobile : H2SO4 5 mM en isocratique. 
- débit de la phase mobile (H2SO4): 0,5 ml min-1. 
- température dans le passeur d’échantillon : 5°C. 
- volume d’échantillon injecté : 30 µl. 
- durée d’analyse : 30 min. 
C.2.1.3. Etalonnage, détection et quantification 
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Une solution mère d’étalon contenant le mélange des composés à analyser est soigneusement 
préparée dans l’eau ultrapure (MilliQ, 18,2 mΩ-cm) à l’aide d’une fiole jaugée. Elle se compose 
des acides organiques (5 g L-1), de l’éthanol (5 g L-1) et du glucose (20 g L-1). A partir de cette 
solution mère, les dilutions au 1:5, 1:4, 1:3, et 1:2 (v/v) sont effectuées afin d’obtenir une courbe 
de calibration en cinq points dont les concentrations sont comprises dans la gamme de linéarité de 
la méthode d’analyse. Les temps de rétention, les gammes de concentration,  les détecteurs sont 






concentration UV RI 
Citrate 10,0 min 0 – 5 g L-1 X X 
Glucose 11,2 min 0 – 20 g L-1 - X 
Pyruvate 11,8 min 0 – 5 g L-1 X X 
Succinate 14,5 min 0 – 5 g L-1 X X 
Lactate 15,8 min 0 – 5 g L-1 X X 
Formate 17,1 min 0 – 5 g L-1 X X 
Acétate 18,6 min 0 – 5 g L-1 X X 
Ethanol 26,8 min 0 – 5 g L-1 - X 
Afin de vérifier la qualité des analyses au cours du temps, la gamme d’étalon est analysée avant et 
après chaque séquence d’analyse, et un étalon est analysé tous les 10 échantillons à l’intérieur 
d’une séquence. 
Dans notre système, les deux détecteurs sont montés en série. L’échantillon passe en premier lieu 
dans le détecteur UV, puis dans le réfractomètre. L’écart entre les temps de rétention pour un 
même composé est environ 0,3 min. L’acquisition des données et l’intégration des pics sont 
réalisées à l’aide d’un logiciel Chromeleon. L’incertitude de la mesure est de 0,1 g L-1. 
C.2.2. Chromatographie ionique (CIHP) : détection par conductimétrie 
Afin de quantifier les acides organiques présents en faible concentration dans les échantillons (de 
l’ordre de quelques mg L-1), l’analyse en CIHP par la conductimétrie est utilisée. Avant chaque 
analyse, l’échantillon est dilué au 1:10 et/ou 1:100 dans l’eau MilliQ. Cette dilution a pour but à la 
fois de réduire la quantité d’ions provenant des sels du milieu de culture qui peuvent affecter la 
sensibilité de l’analyse et de rester dans la gamme de linéarité.  
C.2.2.1. Description de l’appareillage 
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La chaine de la chromatographie ionique (détection conductimétrique) (ICS 3000, Dionex, USA) 
est constituée d’ : 
- un passeur d’échantillon (AS autosampler, Dionex). 
- une pompe (SP, Dionex). 
- une pré-colonne AG11 (4 mm  50 mm, Dionex). 
- une colonne IonPac AS11-HC (4 mm  250 mm, Dionex). 
- suppresseurs d’anion : ASRS ® 300 (4 mm, Dionex) et CR-ATC (Dionex). 
- un détecteur conductimétrique (CD40, Dionex). 
- un logiciel d’acquisition et de traitement des données (Chromeleon, version 6.80 SP4 
Build 2361). 
C.2.2.2. Conditions opératoires  
- température du four pour la colonne : 30°C. 
- débit de la phase mobile (KOH): 1,5 ml min-1. 
- volume d’échantillon injecté : 30 µl. 
- durée d’analyse : 1 h 
- température dans le passeur d’échantillon : 5°C. 
- phase mobile (EGC II KOH cartouche, Dionex). Le gradient de KOH est réalisé 
automatiquement à l’aide du générateur d’éluent selon le tableau suivant : 










C.2.2.3. Etalonnage, détection et quantification 
Dans le cadre de ce travail, les concentrations en acides lactique, acétique, formique, pyruvique, 
succinique, fumarique sont déterminées. Une solution mère étalon de concentrations précises 
voisines de celles indiquées sur le tableau ci-dessous est préparée dans le milieu minimum utilisé 
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en fermentation. La gamme étalon est obtenue par dilutions en série dans ce même milieu 
minimum (7 points de dilution). Cette gamme étalon recouvre la gamme de linéarité de la 
méthode d’analyse. La gamme de concentration, les temps de rétention, la détection et la limite 
inférieure de quantification de chaque composé sont présentés dans le tableau ci-dessous. 
 
Cette méthode permet également de détecter les ions des sels présents dans le milieu de culture 
aux temps de rétentions indiqués respectivement : Cl- - 19,576 min; SO42- - 29,513 min; PO43- - 
35,407 min; Citrate - 38,687 min. 
C.2.3. Chromatographie ionique (CIHP) : détection par ampérométrie 
Les concentrations en sucres (glucose, fructose et/ou saccharose) contenus dans le surnageant de 
fermentation préalablement filtré sont déterminées par la CIHP par la méthode de détection 
« ampérométrique pulsée ».  
C.2.3.1. Principe 
Cette technique d’analyse permet de quantifier, à faible concentrations, la concentration en sucres 
à l’aide d’un éluent basique à pH élevé dans lequel les sucres sont des acides faibles. Les pKa de 
glucose, fructose and saccharose sont 12,28  12,03 12,62 respectivement. Une faible ionisation de 
ces sucres se produit et leur séparation s’effectue sur une colonne constituée d’une résine 
échangeuse d’ions de type anionique. 
C.2.3.2. Description de l’appareillage 
La chaine de chromatographie ionique (détection ampérométrique) (ICS 3000, Dionex, USA) est 
constituée d’: 
Composé 







Lactate 8,16 min 1,0 mg L-1 
Acétate 8,85 min 0,1 mg L-1 
Formate 11,72 min 0,1 mg L-1 
Pyruvate 14,91 min 0,1 mg L-1 
Succinate 27,24 min 0,1 mg L-1 
Fumarate 30,89 min 
0 – 12 mg L-1 Conductimétrie 
0,1 mg L-1 
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- un passeur d’échantillon (AS autosampler, Dionex). 
- une pompe (SP, Dionex). 
- une pré-colonne CarboPacTM PA1 guard (4 mm  50 mm, Dionex). 
- une colonne CarboPacTM PA1 (4 mm  250 mm, Dionex). 
- une électrode de travail en or et une électrode de référence pH-Ag/AgCl (Dionex). 
- un détecteur ampérométrique (ED40, Dionex). 
- un logiciel d’acquisition et de traitement des données (Chromeleon. version 6.80 SP4 
Build 2361). 
 
C.2.3.3. Conditions opératoires  
- température du four pour la colonne : 30°C. 
- débit de la phase mobile (NaOH): 1,0 mL min-1. 
- volume d’échantillon injecté : 30 µL. 
- durée d’analyse : 50 minutes. 
- température dans le passeur d’échantillon : 5°C. 
- phase mobile : NaOH 15 mM en isocratique pour le dosage du glucose seul ; 
: NaOH 150 mM en isocratique pour le dosage d’un mélange de glucose, 
fructose et saccharose. 
Après chaque analyse en isocratique à faible concentration en NaOH (15 mM), il est nécessaire de 
régénérer la colonne avec 200 mM NaOH pendant 3 minutes afin d’éliminer les composés, tels 
que le carbonate, les peptides et des acides aminés, qui peuvent contaminer la colonne. Après 
chaque régénération, la colonne doit être ré-équilibrée, à une concentration de travail en NaOH 
(15mM), pendant 10 minutes avant l’injection suivante. 
C.2.3.4. Préparation de la phase mobile 
La phase mobile est préparée à l’aide d’une solution de soude concentrée commerciale 46/51 % 
(w/w) de NaOH, ( Fisher Scientific, UK) diluée dans l’eau ultrapure (MilliQ, 18,2 mΩ-cm) à la 
concentration désirée. Il est préférable de ne pas préparer à l’avance l’éluent en raison des risques 
de carbonatation. La carbonatation entraine une variation de pH de l’éluent qui peut entraîner un 
décalage des temps de rétentions. 
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C.2.3.5. Etalonnage, détection et quantification 
Dans le cadre de ce travail, les concentrations en glucose, fructose et/ou saccharose sont 
mesurées. Des solutions mères d’étalon sont préparées : soit une solution de glucose seul ; soit un 
mélange de ces trois sucres. Puis la courbe d’étalonnage est effectuée en diluant la solution mère 
en 10 points dans le milieu minimum afin d’obtenir une gamme qui varie entre 0 et 20 mg L-1. Les 
temps de rétention, la gamme de concentration ainsi que la limite inférieure de quantification sont 
présentés dans le tableau suivant : 
 
La méthode de détection en ampérométrie pulsée est basée sur le principe de la mesure du courant 
électrique généré par l’oxydation des fonctions hydroxyles secondaires des sucres sur une 
électrode en or à un potentiel de 0,10 volts, suivie par une nettoyage périodique de l’électrode. 
Les différents potentiels utilisés sont listés dans le tableau suivant :  
Temps (s) Potentiel (Volt) Intégration Fonctionnement 
0,00 0,10  
0,20 0,10 Commencer 
0,40 0,10 Finir 
Oxydation des 
sucres 
0,41 -2,00  
0,42 -2,00  
0,43 0,60  
0,44 -0,10  




C.2.4. Chromatographie en phase gazeuse (CPG) 
La chromatographie en phase gazeuse (CPG) est une méthode permettant d’analyser 
qualitativement et quantitativement des mélanges de composés volatiles. Dans le cadre de ces 
études, les concentrations en éthanol et acétate sont aussi quantifiées par cette méthode.  
 
Composé 







Glucose 3,88 min 
Fructose 4,33 min 
Saccharose 7,20 min 
0 – 20 mg L-1 
Ampérométrie 
pulsée 
1,0 mg L-1 
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C.2.4.1. Description de l’appareillage 
La chaine de CPG (HP 5890A, Hewlett Packard®, USA) est constituée d’ : 
- un passeur d’échantillon, d’une pompe et d’un four. 
- une colonne Supel-QTM (30 m  0,53 mm). 
- un détecteur à ionisation de flamme (FID). 
- un intégrateur Hewlett Packard (HP3396A-Série 2). 
C.2.4.2. Conditions opératoires  
- gaz vecteur : azote à 20 mL min-1. 
- pression en tête de colonne : 40 kPa. 
- durée d’analyse : 15 minutes. 
- T°C de l’injecteur et du détecteur : 220°C et 240°C respectivement. 
- T°C du four : programmée de la façon suivante : 
min5245min7,5210210




C.2.4.3. Etalonnage, détection et quantification 
La solution d’acide propionique à 1 g L-1, choisie comme étalon interne, est préparée dans une 
solution d’H2SO4 0,2 N. Les solutions étalon sont préparées séparément à partir de solutions 
d’éthanol (1 g L-1) et d’acide acétique (1 g L-1). La gamme étalon, comprise entre 0 et 200 mg L-1 
pour l’acide acétique et l’éthanol, est réalisée par dilutions en 5 points de la solution mère étalon. 
La concentration d’acide propionique (étalon interne) dans chaque étalon est de 200 mg L-1. Pour 
la préparation des échantillons à analyser, un volume d’étalon interne est ajouté dans 4 volumes 
de surnageant à doser et cette préparation doit être effectuée le jour de l’analyse. Les temps de 
rétention, les gammes de concentration ainsi que les limites de détection sont présentés dans le 









Ethanol 3.07 0- 200 mg L-1 20 mg L-1 
Acide acétique 4.95 0- 200 mg L-1 50 mg L-1 




L’intégrateur électronique permet l’enregistrement des données d’analyse et le traitement du 
signal provenant du détecteur FID par calcul de la surface de chaque pic. 
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C.2.5. Analyseur biochimique de type YSI 
Au cours de la fermentation, la concentration en glucose résiduel est déterminée au moyen d’un 
analyseur automatique YSI modèle 2700 SELECT (YSI Life Sciences. Yellow Springs. Ohio. 
USA).  
C.2.5.1. Principe 
Le glucose est dosé par la méthode de la glucose oxydase qui est un enzyme immobilisé sur la 
membrane YSI D-glucose. En présence de glucose oxydase, le glucose est oxydé en acide 
gluconique par l’O2 dissous avec formation de pyroxyde d’hydrogène (H2O2) (Réaction 1). 
Ensuite l’H2O2 est oxydé par une électrode de platine et produit donc les électrons (Réaction 2). 
Le flux d’électron généré est proportionnel à la concentration en H2O2, donc à la concentration en 
glucose. 
Réaction 1 : 22cos22 22cos OHgluconiqueAcideOHOeGlu oxydaseeGlu + →++  
Réaction 2 : −+ ++ → eOHOH anodiquePotentiel 22 222  
C.2.5.2. Etalonnage et quantification 
L’analyseur est calibré en un point avec la solution étalon de glucose de 2,5 g L-1 (YSI2776 
Standard, Yellow Springs, Ohio, USA), avec une linéarité de mesure jusqu’à 9 g L-1. Cette 
calibration doit être réalisée au moins une fois par jour. L’analyseur fournit directement la 
concentration de glucose mesurée en g L-1. La précision de cette analyse est de 2 %. 
C.2.6. Dosage fluorimétrique par la glucose oxydase 
La concentration en glucose contenu dans le surnageant est également analysée par la méthode 
fluorimétrique de la glucose oxydase (Amplex® Red Glucose/Glucose Oxidase Assay Kit 
A22189) afin de pouvoir confronter les résultats avec ceux obtenus par la méthode en 
ampérométrie pulsée.  
C.2.6.1. Principe, détection et conditions opératoires  
Cette méthode d’analyse repose sur la réaction entre l’enzyme glucose oxydase et le glucose pour 
former l’acide gluconique et H2O2. L’ H2O2 produit réagit alors avec le réactif Amplex®, avec une 
stœchiométrie de 1:1, en générant un signal fluorescent rouge (résorufine). La fluorescence est 
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détectée à l’aide d’un lecteur de microplaque automatisé (Bio-Tech® Instruments INC., USA), aux  
longueurs d’onde d’excitation de 530±25 nm et d’émission de 590±35 nm.  
C.2.6.2. Etalonnage et quantification 
Pour la préparation de la gamme étalon de glucose, la solution stock de 400 mM de glucose est 
soigneusement préparée. Cette solution est ensuite diluée successivement au 1:2000 afin d’obtenir 
une solution mère de 200 µM de glucose (36 mg L-1). La gamme étalon est obtenue par dilutions 
de cette solution mère en cinq points et sa concentration est comprise entre 0 et 200 µM. Cette 
méthode est très sensible et permet de quantifier une très faible concentration en glucose jusqu’à 3 
µM. 
C.3. Dosage de l’ampicilline 
Afin d’étudier la cinétique de dégradation de l’ampicilline au cours du temps et de quantifier sa 
concentration résiduelle au cours de la fermentation, la concentration en ampicilline est dosée par 
une méthode CLHP. 
C.3.1. Description 
La chaine de CLHP-Chromeleon (Ultimate 3000, Dionex, USA) est constituée d’ : 
- un passeur d’échantillon (CTC Analyse. PAL System. HTC PAL). 
- une colonne PuresilTM C18 (150 mm  4,5 mm Waters). Granulométrie: 5 µm. 
- une pompe (Ultimate 3000 Pump). 
- un détecteur UV à une longueur d’onde de 210 nm. 
- un logiciel d’acquisition et de traitement des données (Chromeleon). 
C.3.2. Conditions opératoires  
- température du four pour la colonne : 40°C. 
- phase mobile en isocratique : Acétonitrile/Tampon acétate 5 mM ; pH 4,84 (9/91 %. v/v) 
- débit de la phase mobile : 1,0 mL min-1. 
- volume d’échantillon injecté : 30 µL. 
- durée d’analyse : 15 min. 
- température dans le passeur d’échantillon : 5°C. 
C.3.3. Etalonnage, détection et quantification 
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La solution étalon d’ampicilline est préparée, par pesée, dans l’eau MilliQ et sa courbe 
d’étalonnage est effectuée par dilutions en 5 point dans une gamme comprise entre 0 et 150 mg 
L-1. Cette gamme recouvre la linéarité de cette méthode d’analyse. 
Le temps de rétention du pic d’ampicilline est de 3,64 min. La présence des sels du milieu 
minimum n’affecte pas la qualité de cette analyse car il s’agit d’une colonne C18 en phase 
inverse (hydrophobicité élevée) qui ne retient pas les sels sur la phase solide greffée. Les sels 
sont élués à trétention égal à 1,50 min.  
C.3.4. Préparation des éluents 
a) Tampon Acétate (Walpole, 1914) 
Solution A: 10 mM d’acide acétique (pipetter 0,60 mL qsp. 1000 mL d’eau milliQ) 
Solution B: 10 mM de sodium d’acétate (peser 0,82 g et dissoudre dans 1000 mL d’eau milliQ) 
400 mL de solution A et 600 mL de solution B sont mélangés afin d’obtenir une solution à pH 
égal à 4,82 (vérification au pH mètre). Puis 1000 mL d’eau MilliQ sont ajoutés à 1000 mL de 
tampon acétate pour obtenir une solution finale de 5 mM de tampon d’acétate à pH égal à 4,84. 
b) Acetonitrile Multisolvent® HPLC grade ACS UV-visible. 
 
C.4. Analyseur de gaz 
C.4.1. Description de l’analyseur de gaz 
La composition des gaz de fermentation est déterminée au moyen d'un système d’analyse de gaz 
(LumaSense Technologies Europe). Ce système est une combinaison d’un échantillonneur 
multipoint 1309 et d’un analyseur de gaz (INNOVA 1313). Ce dernier offre des mesures 
simultanées des compositions en oxygène (O2) par spectroscopie magnéto-acoustique et en 
dioxyde de carbone (CO2) par spectroscopie infrarouge-acoustique. De plus, l’échantillonneur 
multipoint 1309 fournit la possibilité d’analyser, en série, des gaz provenant de plusieurs voies 
d’entrée. L’analyseur mesure en continu la composition de gaz en O2 et en CO2 (en % volumique) 
jusqu’à 20 mesures par seconde. La valeur est moyennée et peut être enregistrée à la seconde. La 
configuration de cet analyseur est réalisée via le logiciel BZ 6003 qui permet de commander et de 
modifier les paramètres de fonctionnement ainsi que de sauvegarder les données en temps réel.  
Cet analyseur de gaz présente d'excellentes caractéristiques acoustiques à l'égard de l’excellente 
précision, de la stabilité à long terme et du temps de réponse rapide. Il est donc bien adapté au 
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suivi de composition des gaz en sortie lors des réponses transitoires dans les bioréacteurs 
(Christensen et al., 1995). 
C.4.2. Protocole 
Au cours des cultures en modes batch et chémostat, les compositions des gaz d’entrée et de sortie 
sont mesurées en série à l’aide de cet analyseur. Les gaz sont acheminés par une ligne 
d’échantillonnage avec un débit minimum de 130 mL min-1. La ligne d’échantillonnage entre le 
fermenteur et l’analyseur doit être la plus courte possible afin de minimiser le temps de séjour à 
l’intérieur. Le microtube nafion d’une longueur de 1 mètre est intégré dans la ligne 
d’échantillon dans le but  d’amener le gaz mesuré à l’équilibre avec l’humidité ambiante. Le tube 
nafion laisse en effet passer l’humidité alors qu’il est imperméable au CO2, O2 et la plupart des 
hydrocarbures. 
En ce qui concerne la période d’échantillonnage, elle spécifie la durée de la séquence 
d’échantillonnage pour chaque voie. Elle est généralement réglée à 90s, pour les cultures en 
modes batch et chémostat en régime permanant avec une durée de purge de 70s. La valeur de cette 
dernière doit être suffisamment grande pour garantir le rinçage des chambres de mesures et pour 
éviter la contamination de l’échantillon inter-voies. 
Pour la mesure des compositions des gaz pendant une période transitoire, seul le gaz de sortie du 
fermenteur est quantifié chaque seconde, en considérant que la composition des gaz d’entrée reste 
constante durant ce court intervalle. 
C.4.3. Etalonnage 
L’étalonnage de l’analyseur est effectué avant le début de chaque expérimentation et doit être 
vérifié au moins une fois par mois afin de maintenir la précision optimale de la mesure. Pour 
l’étalonnage de l’O2, l’azote est utilisé pour réaliser l’étalonnage zéro alors que le mélange du gaz 
étalon (5 % CO2 et 10 % O2) est utilisé pour effectuer l’étalonnage du gain pour le CO2.  
C.5. Mesure de l’intensité bioluminescente 
C.5.1. Luminomètre 
La bioluminescence est mesurée en condition ex-situ par le luminomètre (Sirius Luminometer, 
Berthold Detection Systems, Pforzheim, Allemagne). Cet appareil est équipé d’un 
photomultiplicateur qui offre une large plage de longueur d’onde (300-600 nm) et une bonne 
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sensibilité. Dans cette étude, il est utilisé pour quantifier de façon rapide la lumière émise par les 
bactéries au cours d’une culture et pour vérifier la présence du plasmide contenant les gènes 
rapporteurs luxCDABE dans la cellule.  
C.5.2. Photomultiplicateur 
Les photons émis par les souches bioluminescentes d’E. coli (gène promoteur::luxCDABE) sont 
quantifiés en condition in-situ à l’aide d’un photomultiplicateur, PMT. H7360-01 (Photon 
Counting Head, Hamamatsu Photonics K.K., Japan). Le PMT est fixé au centre du bioréacteur 
étanche à la lumière via une fenêtre en verre spécialement conçue pour la mesure in-situ de 
l’intensité bioluminescente. L’unité de mesure utilisée est le RLU s-1 (Relative Light Units) 
correspondant à la somme des photons comptés par le PMT pendant une seconde. 
Afin de garantir l’absence totale d’interférence lumineuse provenant de l’extérieur du bioréacteur, 
le bruit de fond est mesuré avant l’inoculation et doit être inférieur à 100 RLU s-1. Cette valeur est 
très faible et peut donc être négligée dans la correction des signaux bioluminescents mesurés. 
C.5.3. Correction du signal basal de la bioluminescence 
L’intensité relative de la bioluminescence correspond à la différence entre l’intensité totale 
mesurée à un temps t et l’intensité basale définie par la moyenne des valeurs mesurées durant le 
régime permanent. Cette intensité basale est très faible comparée à l’intensité bioluminescente 
obtenue lors de l’induction des gènes reporteurs.  
)()()( tItItI btr −=
 
où )(tI t  est l’intensité totale de la bioluminescence (valeur mesurée par PMT). 
)(tI b  est l’intensité basale de la bioluminescence durant le régime permanent.  
)(tI r  est l’intensité relative de la bioluminescence. 
En outre, l’intensité bioluminescente mesurée dépend de la concentration des cellules qui varie 
légèrement d’une culture à l’autre. Ainsi, l’intensité relative de la bioluminescence est normalisée 
afin de pouvoir comparer les cinétiques des réponses entre les différentes expériences d’après 
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où )(tIn  est l’intensité normalisée de la bioluminescence 





tI r est la valeur maximale de l’intensité relative de la bioluminescence lors de 
l’induction des gènes reporteurs. 
 
C.6. Détermination du temps de demi-vie de la protéine luciférase 
C.6.1. Détermination du temps de demi-vie 
Les cellules sont directement prélevées à partir d’une culture d’E. coli DPD2085 en chémostat en 
régime permanent. Cette culture a une densité cellulaire constante à 2×1010 cfu mL-1. Ensuite, les 
échantillons sont dilués (1:100) avec le milieu minimum supplémenté avec 10 mg L-1 de thiamine 
et 2 g L-1 de glucose (sans ampicilline) afin d’obtenir une suspension de cellules à 2×108 cfu mL-1. 
Cette dilution a pour but d’obtenir une intensité bioluminescente comprise dans la gamme de 
mesure du photomultiplicateur du lecteur de microplaque (Bio-Tech® Instruments INC., USA). 
Pour estimer le temps de demi-vie de la protéine luciférase, 100 µL de la suspension contenant  
2×107 cellules sont utilisés pour ensemencer une microplaque opaque à fond transparent de 96 
puits (Nalge Nunc International, USA). La bioluminescence émise et la DO620nm sont 
simultanément mesurées à l’aide d’un lecteur de microplaque automatisé. La chambre du lecteur 
est préalablement préchauffée à 37°C et les cultures en microplaque sont agitées pendant 4 
secondes avant chaque lecture. Après 30 minutes de croissance, 5 µL de rifampicine aux 
concentrations finales de 5, 10, 20, 50, 100, 150 et 200 µg mL-1 sont ajoutés dans sept puits 
différents (un par dose) à l’aide d’une pipette multicanaux. La rifampicine est un bactéricide 
bloquant l’initiation de la transcription par fixation covalente sur la sous-unité β de l’ARN 
polymérase. De même, 5µL de la solution physiologique sont ajoutés dans un premier puits utilisé 
comme référence (sans l'antibiotique), afin de tenir compte de l'effet de dilution. Les cinétiques de 
croissance (DO620nm) et la bioluminescence émise sont suivies toutes les 2 minutes durant 8 h. 
Pour la mesure de l’intensité bioluminescente, la sensibilité du photomultiplicateur est 
préalablement ajustée dans la gamme de mesure du PMT, équipé avec un filtre optique à de 
longueur d’onde de 460±40 nm. 
Le même protocole est appliqué avec l’antibiotique tétracycline aux concentrations finales de 5, 
10, 20, 50, 100, 150 et 200 µg mL-1. La tétracycline est un bactériostatique qui fixe le ribosome 
empêchant la fixation d’un ARNt-Aa. Cette fixation entraine un arrêt de l’étape d’élongation de la 
chaine peptidique pendant la traduction. 
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Les cinétiques de décroissance en intensité bioluminescente sont alors obtenues pour déterminer 
les temps de demi-vie aux niveaux de la transcription et de la traduction. Le temps de demi-vie 
( 2/1τ ) est défini comme le temps au bout duquel la bioluminescence émise a diminué de moitié. 
Elle est liée à la constante de déclin de bioluminescence (λ) décrite par la formule suivante : 
λτ
)2ln(
2/1 = . 
La constante λ peut être graphiquement déterminée par une loi exponentielle :  
λτ 2/1)0()( eII t =  
où  I(t) est l’intensité de bioluminescence mesurée au temps t. 
I(0) est l’intensité de bioluminescence mesurée au temps t(0) au moment de l’ajout 
d’antibiotique. 
Les expériences sont réalisées trois fois avec l'intervalle de 24 h environ. 
C.6.2. Etude de l’évaporation du liquide de la culture en microplaque 
Lors de la culture microbienne en microplaque, toute augmentation de la densité optique en 
fonction du temps ne peut être interprétée comme une croissance bactérienne, compte tenu de 
l’évaporation possible du milieu de culture dans la chambre de mesure du lecteur microplaque. Il 
est donc nécessaire d’évaluer le degré d’évaporation du liquide dans les conditions de travail.  
Pour estimer le degré d’évaporation au cours des cultures en microplaque, 100 µl d’eau osmosée 
sont ajoutés dans chaque puits de la microplaque à 96 puits. Les conditions opératoires identiques 
à celles des cultures en microplaque mise en œuvre pour la détermination du temps de demi-vie de 
la luciférase sont reprises : la chambre du lecteur préalablement préchauffée à 37°C ; l’agitation 
pendant 4 secondes avant chaque lecture ; les cultures incubées pendant 10 h. L’évaporation du 
liquide est déterminée par pesée de la microplaque au cours du temps et la différence entre des 
pesées reflète la perte du liquide.  
La diminution du poids de la microplaque due à l’évaporation du liquide est présentée dans le 
Tableau 15. Les résultats représentent la perte du liquide en gramme et le pourcentage de 
l’évaporation par rapport au poids initial du liquide. 
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Tableau 15 : Evaluation de l’évaporation du liquide de la culture en microplaque à 37°C pendant 10h. 
Durée (h) Poids (g) Perte du liquide (g) % d'évaporation 
0,00 49,27 0,00 0,00 
1,17 48,46 0,81 8,44 
2,62 47,53 1,74 18,13 
4,25 46,46 2,81 29,27 
5,70 45,54 3,73 38,85 
7,65 44,30 4,97 51,77 
9,67 43,04 6,23 64,90 
 
Durée (h)























Figure 35 : Quantité d’eau évaporée sur une microplaque à 96 puits pendant l’incubation à 37°C en 
absence de protection. 
D’après la Figure 35, l’évaporation du liquide lors de la culture incubée à 37°C s’élève à 65% 
durant 9,7 h. La vitesse de l’évaporation est constante et égale à 0,65 gliquide h-1 dans les conditions 
de travail considérées. Ainsi, l’effet de l’évaporation du liquide doit être pris en compte pour 
corriger les mesures la DO. Quant à la bioluminescence, l’évaporation n’influence pas la mesure 
parce que le PMT quantifie les photons émis par les cellules. Afin de minimiser ou de prévenir 
l’évaporation du milieu lors de la culture en microplaque, un film plastique en polyéthylène peut 
être déposé sur la microplaque. 
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D. Traitement des données 
D.1. Bilans carbone et redox 
La réaction biologique  peut être généralement écrite de la manière suivante : 
 
 
où S est le substrat, X est la biomasse et P est le (s) produit(s) formé(s). 




=Φ+Φ+Φ+Φ− PCOXS  
Le bilan redox est défini par iii où γγ ,0=Φ∑ est le degré de réduction d’un composé i. On 
obtient ainsi : 
0....
22
=Φ+Φ+Φ−Φ− PPXXOOSS γγγγ  



































D.2. Lissage et réconciliation des données expérimentales 
Le lissage des données expérimentales est l’opération qui permet de lisser des données et la 
courbe qui en résulte, par la méthode des polynômes sur une fenêtre glissante avec un logiciel 
développé en interne. Il est nécessaire de bien choisir le degré de polynôme et le nombre de points 
sur la fenêtre glissante selon la fiabilité des mesures et le nombre de points sur la durée totale. 
Lorsque l’on souhaite obtenir les valeurs lissées les plus réalistes, il est nécessaire d’utiliser le 
lissage avec précaution et de toujours les comparer avec des données expérimentales mesurées. 
fPOeHdCOXcNHbOaS +++→++ 2232
Partie II : Matériels et méthodes 
 
-97- 
Dans le cas des courbes indépendantes, le lissage des points expérimentaux s’effectue à l’aide 
d’une feuille de calcul VBA Excel développée en interne au sein de notre équipe. Elle est basée 
sur l’interpolation des points sur une fenêtre glissante par des polynômes. Les données lissées 
permettent ainsi d’obtenir une suite des points expérimentaux ainsi que leur dérivée.  
Pour les données de la fermentation, cette opération a été réalisée sur le logiciel LIREC, sous 
Matlab, développé au laboratoire (Cailler, 1994). Ce logiciel permet à la fois de lisser et 
réconcilier des données, en tenant compte de la détection d’erreur et de l’ajustement des vitesses 
des réactions sur la base d’une vérification des bilans élémentaires (C, H, O et N), appelées « des 
données réconciliées ». Ces traitements permettent ainsi de vérifier la qualité et la cohérence des 
données expérimentales.  
 
D.3. Calcul des vitesses pour les composés gazeux 
D.3.2. Calcul des vitesses de production de CO2 et de consommation d’O2 
Les vitesses de consommation d'O2 (rO2) et de production de CO2 (rCO2) au cours de la 
fermentation sont calculées à partir d’un bilan de matière, combinaison de la composition des gaz 
d’entrée et de sortie, des débits d'entrée/sortie, en prenant en compte les variations des volumes 
des phases (liquide et ciel gazeux), le pH, la température, la pression et la pO2 ainsi que la salinité. 
(voir Figure 36). Le mode de conduite considéré est continu. 
( )inginginging NCOOQ ,2,2,2 ;;








































Figure 36 : Bilan gazeux. 
L’analyseur INNOVA 1313 ne permet pas de quantifier l’azote (N2) et l’argon (Ar) dans le gaz de 
fermentation. Les fractions molaires de N2 et d’Ar peuvent être calculées, à partir de la mesure des 
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fractions molaires d’O2 et de CO2, en considérant que le rapport entre la fraction volumique en N2 







































D.3.2.1. Bilan pour un composé B du gaz 
L’équation de conservation de la matière sur le réacteur de l’espèce B du gaz qui réagit dans le 
milieu liquide s’écrit : 







.)..().().( +−=+      Eq.  2 
où  LV  et gV  représentent respectivement les volumes de phase liquide et de phase gaz en NL 
( gV  correspond au volume du ciel gazeux et au volume mort jusqu’à l’analyseur). 
in
gQ  et outgQ  représentent respectivement les débits gazeux à l’entrée et à la sortie 
fermenteur en mol h-1. 
inB  et outB  représentent respectivement les pourcentage de l’espèce B dans les gaz 
d’entrée et de sortie du fermenteur. 
Br  représente la vitesse de production/consommation du composé B (> 0 si production et 
< 0 si consommation). 
On regroupe sous le terme de flux de transfert global (ΦB), le terme d’accumulation dans la phase 









Φ+−= )..().(          Eq.  3 




+=Φ   -          Eq.  4 
D.3.2.2. Azote 
L’azote étant un gaz inerte, il ne subit qu’un phénomène de transport au sein de la phase liquide :  
il n’est ni produit ni consommé par la bactérie. L’azote étant très peu soluble dans la phase 
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liquide, le terme 
dt
dN g,2
 peut être négligé. Le flux global de transfert d’azote peut donc lui aussi 
être négligé. Le bilan sur l’azote permet alors d’estimer le débit de sortie outgQ à partir de la mesure 





















=         Eq.  5 
Les flux du transfert du CO2 et de l’O2 sont obtenus par les bilans de matière sur le ciel gazeux du 






























=Φ       Eq.  7 










=          Eq.  8 
avec ΦB > 0 si production et ΦB <0 si consommation. 
D.3.2.3. Bilan sur l’O2 et calcul de la vitesse de consommation d’O2 
 
a) Calcul de la solubilité de l’oxygène dissous et la constante d’Henry 









































           Eq.  9 
où  S = salinité (gsels kgmilieu de culture-1) 
T
 
= température (Kelvin) 
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L’équation 9 est valable pour une température comprise entre 0 et 70°C. 






SCH           Eq.  10 
où la valeur de 0,2094 correspond à la fraction molaire de l’oxygène dans l’air sec. 
b) Calcul de la vitesse de consommation de l’oxygène 
En mode chémostat, il est nécessaire de prendre en compte la quantité d’oxygène dissous via 
l’alimentation et le soutirage dans le bilan sur la phase liquide. Pour la phase liquide supposée 












        Eq.  11 
avec ( )outLoutLinLinLLOLLO OQOQVV ,2,22,2 ×−×+×=×Φ ϕ      Eq.  12 
et ( )f goutgingingOLLO OQOQGradakV ,2,222 . ×−×==×ϕ      Eq.  13 
D’après le bilan matière sur la phase gaz, la fraction molaire d’O2 sortant du liquide ( f gO ,2 ) s’écrit 


















×=         Eq.  
14 
On en déduit donc la vitesse de consommation de l’oxygène ( 2Or ), d’après les équations 11, 12,13 





































  Eq.  15 








=      Eq.  16 
b-1) Cas 1 : Disponibilité de la mesure de l’oxygène dissous 
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Dans le cas où la concentration en oxygène dissous via la sonde de pO2 est mesurée dans la phase 
liquide, la rO2 peut être directement calculée à partir des équations 15 et 16.  


















=        Eq.  17 
Considérant l’hypothèse d’écoulement piston des bulles dans le réacteur, le GradO2 peut être 





































        Eq.  18 
avec 
abs
inin POpO ×= 2
*,







2          Eq.  20 
b-2) Cas 2 : Non-disponibilité de la mesure de l’oxygène dissous 
Dans ce cas, il faut calculer la quantité de l’oxygène dissous dans la phase liquide ( LO ,2 ). Pour ce 
faire, il faut d’abord calculer le flux transféré gaz-liquide selon l’Equation 13 : 













         Eq.  22 
On considère la valeur kLaO2 estimé ( estOL ak 2 ), voisine du kLaO2 calculé au régime permanant, 

























































O     Eq.  23 
b-3) Validation de deux méthodes de calcul de rO2 
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Afin de valider le calcul de rO2 à partir de la concentration en oxygène dissous estimée, on les 
compare avec les valeurs de rO2 calculées à partir de la concentration d’oxygène dissous mesurée. 
Prenons les données mesurées qui résultent d’une perturbation de glucose (1 g L-1) sur la culture 
en mode chémostat d’E. coli en régime permanent au taux de dilution de 0,15 h-1. La vitesse de 
consommation (rO2) est calculée selon les deux méthodes et les résultats sont représentés dans la 
Figure 37. Les valeurs de rO2 issues de ces deux méthodes de calcul suivent une tendance similaire 
permettant de valider le calcul de rO2 à partir de la concentration en oxygène dissous estimée. 
 
Figure 37 : Comparaison de calculs de rO2 à partir de la concentration d’oxygène dissous mesurée et 
calculée. 
D.3.2.4. Bilan sur le CO2 et calcul de la vitesse de consommation de CO2 (rCO2) 
Dans le cadre de ce travail, la mesure de la concentration en  CO2 dissous n’est pas disponible ; il 
est donc nécessaire de l’estimer pour le calcul de la vitesse de consommation du CO2. En 
raisonnant comme pour l’oxygène, le flux transféré CO2-liquide et le gradient de transfert CO2-
liquide peuvent être estimés. 
 a) Constantes d’équilibre 
Le dioxyde de carbone produit par les cellules en phase liquide établit rapidement son équilibre 
sous différentes formes : dioxyde de carbone, CO2; acide carbonique, H2CO3; 
hydrogénocarbonates, HCO3-; and carbonate ion CO32-. L’équilibre de chaque forme dépend du 
pH et de la salinité dans la phase liquide selon la relation suivante: 
+−+− +→←+→←→←+ HCOHHCOCOHOHCO KKK 22333222 320  
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K0, K1 and K2 sont des constantes d’équilibre des réactions correspondantes. Pour le calcul de ces 
constantes, le pH, la salinité (S) et la température (T) de la phase liquide doivent être pris en 
compte. Ces constantes peuvent être calculées avec les algorithmes de Weiss (1974) and Lueker 










































TK       Eq.  26 
Supposons que l’équilibre entre ces formes est établi de façon instantanée, les rapports de chaque 







































        Eq.  29 
avec −− ++= 2332,2 COHCOCOCO total  et 
pHH −= 1      Eq.  30 
 
b) Vitesse de production de dioxyde de carbone (rCO2) 
Pour le calcul de la rCO2, la quantité de dioxyde de carbone dissous dans la phase liquide est 
estimée et prise en compte dans le bilan massique. La quantité de CO2 dissous apportée par le 
milieu d’alimentation et sortante par le soutirage est également prise en compte. Pour la phase 
liquide supposée infiniment mélangée, on peut décrire le bilan par l’équation : 













     Eq.  31 
avec ( )f goutgingingCOLLCO COQCOQGradakV ,2,222 ×−×=×=×ϕ     Eq.  32 
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D’après le bilan sur la phase gaz, la fraction molaire de CO2 ( f gCO ,2 ) sortant de la phase liquide 




















×=        Eq.  33 
A partir de l’équation 32, le flux transféré gaz-liquide et le gradient de transfert gaz-liquide 
peuvent être calculés selon les expressions suivantes : 











         Eq.  35 
Dans l’hypothèse où la valeur de kLaCO2 est égale à celle de kLaO2, la concentration en CO2 dissous 














































































=    Eq.  37 
La concentration totale de CO2 dissous, tenant compte de l’équilibre de différentes formes, peut 










=       Eq.  38 
A partir des équations 31 et 32, la vitesse de production du CO2 peut être déterminée selon 
























    Eq.  39 
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D.4. Calcul des vitesses pour les composés en solution 
A partir des valeurs de concentrations mesurées en métabolites extracellulaires, les vitesses de 
consommation/production peuvent être calculées. Ce calcul est basé sur le bilan matière, pour un 














où SamplingoutFinF QetQQ ,  sont les débits d’entrée, de soutirage et d’échantillonnage du 
composé F, respectivement (L h-1). 
 residual
in FetF
 sont les concentrations du composé F dans l’alimentation et dans le réacteur 
respectivement (g L-1). 
 LV est le volume de la phase liquide dans le réacteur (L). 
 Fr  est la vitesse globale de réaction du composé F (g L-1 h-1). Elle est positive si 
production et négative si consommation. 
En régime permanent et en mode continu, la concentration du composé F et le volume du réacteur 












, le débit de prélèvement ( SamplingQ ) est nul. Les débits d’entrée 




























Suite à l’ajout pulsé de glucose dans le réacteur en mode chémostat en régime permanent, les 
échantillons sont prélevés pour le suivi de cinétiques de réponses microbiennes. Il convient alors 
de prendre en compte les variations de  volume du réacteur et donc des concentrations en 
métabolites extracellulaires induites par le débit de prélèvement ( SamplingQ ) non-nul.  
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où SC  et PC  represente respectivement les concentrations en glucose et d’un composé P en g L-1. 
 
D.5. Calcul de la vitesse de formation de la biomasse 
En régime permanent et mode continu, la vitesse de formation de la biomasse (rX) peut être 
calculée avec la relation suivante : 
XX CDr ×=  
En réponse transitoire lors de l’ajout de glucose sur un intervalle de temps court (quelques 
secondes à quelques minutes), une faible variation de la concentration en biomasse ne peut être 
déterminée de façon fiable par mesure gravimétrique. Il est donc indispensable d’estimer la 
quantité de la biomasse produite pour déterminer les vitesses spécifiques de réaction 
(consommation/production). Dans la littérature, les auteurs négligent les variations de la 
concentration en biomasse suite à un pulse en substrat de faible concentration. Dans une étude 
récente, Taymaz-Nikerel et ses collègues (2011a) estiment  la dynamique du taux de croissance, 
lors d’un ajout pulsé de glucose dans une culture d’E. coli en régime permanent au taux de 
dilution de 0,1 h-1, en utilisant deux méthodes : le modèle stœchiométrique basé sur le bilan 
d’ATP dont le turn-over est très court (~1s) ; et le bilan rédox. Les évolutions du taux de 
croissance calculées à partir de ces deux méthodes se sont montrées identiques. Par conséquent 
dans notre cas, la vitesse de formation de la biomasse (rX) est calculée à partir du bilan rédox en 
utilisant les données mesurées disponibles (productions d’acétate et de formate et consommations 
de glucose et d’oxygène) selon l’équation suivante : 
formateformateacetateacetateOOSSXX rrrrr γγγγγ −−+= 22  
La concentration de biomasse lors d’un ajout pulsé de glucose est donc obtenue en faisant 
l’intégration de rX.  
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D.6. Calcul des rendements 




















































































D.7. Analyse statistique 
D.7.1. Une série des données 
La moyenne (m) et l’écart type (σ) sont calculés afin de caractériser la distribution d’un ensemble 
des données par la dispersion des valeurs autour de leur moyenne. La moyenne des valeurs 
(expérimentales ou calculées) est exprimée, dans ce manuscrit, soit sous forme [m ± σ], soit [m ± 
2σ]. Cela signifie que l’on trouve 68% des valeurs dans l’intervalle [m –σ ; m +σ] et 95% des 
valeurs dans l’intervalle [m –2σ ; m +2σ]. 
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D.7.2. Analyse statistique des nuages des points 
L’analyse statistique des données disperses est nécessaire afin d’apprécier la qualité des résultats. 
A titre d’exemple, si le nuage des points suit une tendance linéaire, une droite de régression est 
donc tracée et l’écart-type associé à cette droite sera également calculé. 
 
E. Modélisation métabolique 
Un outil d’analyse des flux métaboliques appelé « Descripteur métabolique » a été développé au 
sein du laboratoire (Bideaux, 2000). Il s’agit d’un logiciel qui permet de gérer une base de 
données de métabolites, de sauvegarder des informations sur ces métabolites ainsi que de créer ou 
modifier des réactions biochimiques à partir desquelles les réseaux métaboliques d’une souche 
d’intérêt peuvent être construits. Le modèle initial qui prend en compte plus de 100 réactions 
métaboliques et plus de 100 métabolites a été développé pour Kluveromyces marxianus et sa 
validation réalisée durant les travaux de thèse de Bideaux C. (2000). 
La démarche de la construction du réseau métabolique pour E. coli jusqu’à sa validation fait 
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Partie III : Outils dédiés à l’étude des réponses 
dynamiques en régime transitoire : développement, 
caractérisation et validation 
L’objectif principal du projet est de quantifier et caractériser les dynamiques de la réponse 
transitoire du microorganisme à une perturbation environnementale sur un intervalle de temps de 
quelques secondes à plusieurs minutes. La mise au point et la validation des outils appropriés pour 
cette étude sont essentielles pour évaluer le changement physiologique du microorganisme en 
régime transitoire de façon fiable et reproductible.  
Cette première partie focalise donc sur le développement,  la validation puis l’optimisation des 
outils techniques et mathématiques mis en œuvre pour le suivi des dynamiques de réponse 
transitoire du microorganisme.  
La première section présente la description du réacteur, des sondes et systèmes d’échantillonage 
rapide associés ainsi que la caractérisation des écoulements et des grandeurs caractéristiques telles 
que le temps de mélange, les constantes de temps des sondes utilisées pour les suivis et les 
mesures en ligne.  
La seconde section consiste à évaluer deux stratégies d’apport en ampicilline afin de définir les 
conditions de fonctionnement du régime permanent assurant le maintien de la stabilité 
plasmidique et un état physiologique microbien maitrisé avant d’effectuer une perturbation 
environnementale. Cette partie est rédigée sous forme de projet de publication soumise 
prochainement.  
Dans une troisième section, un modèle mathématique de type analyse des flux métaboliques 
(MFA) d’E. coli, construit au sein de l’équipe, est présenté ; il intégre les réactions métaboliques 
et la composition macromoléculaire propres au microorganisme modèle Escherichia coli. Ce 
modèle est utilisé afin de permettre d’une part le calcul des vitesses intracellulaires du 
microorganisme et d’autre part l’estimation de la vitesse de formation de biomasse pendant la 
phase transitoire, données innaccessibles expérimentalement en raison de l’intervalle de temps 
très court sur lequel intervient la perturbation. La validation du modèle est proposée en 
confrontant les résultats théoriques aux résultats expérimentaux ainsi qu’aux données de la 
littérature. 
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A. Le réacteur et le système d’échantillonnage rapide : développement, 
optimisation et validation 
A.1. Description du réacteur 
En s’appuyant sur les conclusions de l’analyse bibliographique, l’approche de « scale-down » est 
ici choisie. Un réacteur d’un litre avec les caractéristiques géométriques décrites dans la Figure 38 
A est utilisé ; le réacteur est muni de deux turbines Rushton à six pales et équipé de quatre contre-
pales chicanes équidistantes. Les deux turbines Rushton sont placées sur l’arbre selon la Figure 38 
A.  
Les dimensions du réacteur sont résumées ci-dessous : 
- Hauteur du liquide : H  = 11,0 cm 
- Diamètre de la cuve : D = 11,0 cm 
- Diamètre du mobile d’agitation : d  = 4,5 cm 
- Largeur des contre-pales : b = 1,0 cm 
- Espace entre la paroi et la contre-pale : 'b = 0,2 cm 
- Hauteur des pales : w  = 1,0 cm 
- Longueur des pales : l  = 1,2 cm 
Les dimensions de ce réacteur et de son système d’agitation associant des pales de type Rushton et 
des contre-pales, permettent de considérer le système comme infiniment mélangé. Comme 
présenté précédemment, l’originalité de ce projet réside dans l’utilisation d’une souche 
bioluminescente comme un biocapteur pour le suivi de l’induction transcriptionnelle d’un gène 
promoteur impliqué dans la régulation de la réponse à un stress environnemental. Afin de pouvoir 
mesurer en condition in situ l’intensité de la bioluminescence (photons) émise par la souche au 
moyen d’un photomultiplicateur (PMT), le réacteur est en acier inoxydable pour permettre 
l’étanchéité complète à la lumière. Le PMT est positionné sur une fenêtre en verre spécialement 
conçue pour cette étude (Figure 38 B). 
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Figure 38 : Caractéristiques géométriques du réacteur et du système d’agitation (A) ; photographie du 
pilote muni du PMT (B). 
 
A.2. Calculs du nombre de Reynolds et du temps de mélange 
Afin de définir le régime de l’écoulement d’un fluide dans le réacteur, le nombre de Reynolds est 






Nd 2Re  
Re  est le nombre de Reynolds 
N  est la vitesse de rotation (s-1) 
d est le diamètre du mobile d’agitation (m) 
υ  est la viscosité cinématique de la solution (m2 s-1) 
η  est la viscosité dynamique (Pa s-1) 
ρ  est la masse volumique (kg m-3). 
La valeur de Re  permet de distinguer les trois régimes hydrodynamiques : laminaire, 
intermédiaire et turbulent. Dans notre cas, le Re  est calculé à partir de paramètres utilisés pendant 
le régime permanent avec le milieu minimum seul (MM sans cellules) : 133,13 −= sN ; md 045,0= ; 
1103,1 −= Pasη ; 3310017,1 −×= mkgρ . La valeur obtenue du Re  est donc 2,75104 qui caractérise le 
régime turbulent ( Re  > 104).  
Il est important de determiner le temps de mélange (tm) défini comme le temps nécessaire à 
l’obtention d’un mélange homogène à un degré de mélange fixé dans des conditions d’agitation 
déterminées (Roustan et al., 1999). A l’issue des travaux de Grenville et al. (1995), une 
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corrélation permet d’estimer le temps de mélange dans une installation donnée à partir des 
mesures effectuées sur différents systèmes d’agitation avec un taux de dissipation d’énergie de 
l’ordre de 1 W kg-1 et des ratios d/D compris entre 1/3 et 1/2 dans différentes cuves chicanées 













dNAtN pm  
où pN  est le nombre de puissance. 
A  est une constante indépendante du type d’agitateur pour des ratios d/D donnés. 
Dans le cas où la hauteur de la cuve est égale au diamètre (H = D), Nienow implémente l’équation 
générale pour le calcul du temps de mélange de Grenville par le taux moyen de dissipation 
d’énergie (P), sachant que  
53 dNNP P ×××= ρ  
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Cette corrélation peut être utilisée pour le calcul du temps de mélange à 95% du mélange idéal 
dans la configuration de l’étude avec le ratio d/D égal à 1/2,5 et H égale D. Le nombre de 
puissance, Np, est égal à 5,4 (Roustan, 1999). Cette valeur est donnée selon les caractéristiques 
géométriques du réacteur (nombre de pales du mobile d’agitation, nombre de contre-pales, 
diamètre etc.) et le mobile d’agitation de type Rushton qui correspondent à la configuration du 
réacteur d’étude. Avec les caractéristiques géométriques de notre réacteur, le temps de mélange 
peut être alors calculé et égal à 1,4 s à 95% du mélange idéal.  
A.3. Détermination du temps de réponse des sondes 
Il est également indispensable de déterminer les grandeurs caractéristiques des différents 
instruments de mesure associés au réacteur : temps de réponse, précision de la mesure,…. Dans 
cette étude, les temps de réponse des sondes de pO2, de pH et de températures sont caractérisées 
Linek et ses collaborateurs proposent l’étude de la dynamique des sondes en réalisant un échelon 
de concentration (Linek et al., 1987). 
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Pour la sonde pO2, deux bouteilles à col rétréci de 500 mL contenant 400 mL d’eau osmosée dans 
lesquelles a barboté un flux d’azote et d’air durant au moins 10 min (un liquide appauvri en 
oxygène et un autre saturé par l’oxygène) sont préparées. La permutation rapide de la sonde (de 
l’ordre de la seconde) est réalisée entre la solution appauvrie en oxygène et la solution saturée en 
oxygène. L’expérience est réalisée à trois reprises. 
Pour la sonde pH, les méthodes opératoires sont similaires à celles de la sonde de pO2 en utilisant 
deux solutions standard (pH 4 et 7) dans deux béchers parfaitement agités à l’aide d’un barreau 
magnétique. La sonde subit donc un  échelon de pH 4 à 7 et l’expérience est répétée trois fois. 
Pour la sonde de température, les mêmes méthodes opératoires sont appliquées. Un premier 
bécher contient de l’eau glacée et l’autre contient de l’eau à 50°C. La sonde subit un échelon de 
température de 0°C à 50°C lors de son transfert entre les deux béchers et l’expérience est réalisée 
à trois reprises. 
La constante de temps des sondes définie comme le temps nécessaire pour atteindre 63 % (1-1/e) 
du signal en réponse à un échelon est déterminée, à partir des valeurs mesurées (M), selon 
















Le Tableau 16 présente les constantes de temps des sondes pO2, pH et de température utilisées 
pour mesurer les différentes variables d’état au cours de la culture d’Escherichia coli.  
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Tableau 16 : Constantes de temps des sondes de pO2, de pH et de température utilisées  
 Constante de temps des sondes, τsonde (s) 
Nb d’expérience Sonde pO2 Sonde pH Sonde température 
1 16,3 1,8 10,8 
2 18,0 2,5 10,5 
3 16,1 2,9 10,6 
Moyenne 16,8 2,4 10,6 
Ecart-type 1,0 0,5 0,1 
Ces temps de réponse permettent de déterminer l’évolution réelle d’une variable d’état à partir des 
valeurs mesurées expérimentalement. A titre d’exemple, afin d’obtenir une réponse dynamique de 
la variation transitoire en O2, dissous après une perturbation nutritionnelle telle qu’une impulsion de 
glucose, la concentration réelle en O2, dissous est calculée par une équation du premier ordre qui tient 
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La Figure 39 représente une réponse dynamique de l’oxygène dissous par la sonde pO2 à un pulse 
de 80 mg L-1 de glucose dans une culture d’E. coli DPD2085 en régime permanent lors d’un 
chémostat à D=0,134h-1.  
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Figure 39 : Exemple d’une dynamique de la mesure de la pO2 par la sonde par rapport à la 
concentration en O2 réellement présente dans la phase liquide. Le symbole (♦) représente les mesures 
expérimentales et la ligne représente les valeurs corrigées avec la constante de temps. 
A.4. Système d’échantillonnage rapide et inactivation des réactions biologiques 
Le suivi de la variation des métabolites intra et/ou extracellulaires suite à une perturbation 
environnementale permet de mieux appréhender les dynamiques de la réponse microbiologique 
par la caractérisation des paramètres cinétiques. Depuis une quinzaine d’année, le développement 
de divers outils d’échantillonnage ont permis la quantification des métabolites 
intra/extracellulaires (Schaefer et al., 1999; Lange et al., 2001; Buziol et al., 2002; Visser et al., 
2002; Schmalzriedt et al., 2003; Wittmann et al., 2005; Mashego et al., 2006; Schaub et al., 2006; 
Lara et al., 2009; De Mey et al., 2010). Généralement, l’étape de prélèvement rapide est suivie par 
une étape d’inactivation des réactions biologiques afin de pouvoir quantifier l’état cellulaire au 
moment du prélèvement.  
Parmi les systèmes d’échantillonnage mis en œuvre, plusieurs inconvénients ont été identifiés lors 
de l’échantillonnage, notamment le volume important de culture prélevé qui peut entrainer une 
perturbation de la culture due au changement brutal du volume dans un réacteur laboratoire ainsi 
que le volume mort non-négligeable. Ceci limite ainsi le nombre d’échantillons à prélever.  
Dans cette section, le système d’échantillonnage rapide ainsi que l’inactivation des réactions 
biologiques mis en œuvre seront décrits, testés et validés pour l’analyse quantificative des 
métabolites extracellulaires.  
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A.4.1. Système d’échantillonnage rapide  
A.4.1.1. Description générale du système d’échantillonnage rapide 
Le système d’échantillonnage mis en place a pour but de réduire le volume du prélèvement 
permettant une augmentation du nombre d’échantillons prélevés sans perturber l’état stationnaire 
du régime établi. Le système est composé d’un tuyau en silicone (diamètre interne de 1 mm, 
longueur de 170 mm) aux extrémités desquelles sont connectées des aiguilles stériles. Une des 
aiguilles est placée au milieu du réacteur via un port septum (Figure 40 A). Une autre extrémité de 
ce tuyau est connectée à une vanne en acier inoxydable permettant de régler les positions 
« ouverte/fermée » en contrôlant les flux de prélèvement vers le système de filtration sous vide 
présenté dans la partie ci-dessous. Afin de faciliter le prélèvement, une légère surpression 
constante (quelques dizaines de millibars) est appliquée de façon à assurer le débit sortant continu 
de la culture, ce qui permet de réduire le volume mort dans le système d’échantillonnage. 
L’avantage de ce système est de permettre de prélever un volume réduit (≤ 300 µL par 
échantillon) avec un volume mort de 266 µL. La vitesse du débit de prélèvement de la culture est 
de 175 µL s-1 pour une surpression de 60 mbars et le temps de séjour de la culture dans le système 
correspond à 1,54 s. Le prélèvement est effectué manuellement et de manière à obtenir les 
échantillons représentatifs de la réponse microbienne observée avec une fréquence 
d’échantillonnage modulable. Les temps de prélèvement sont déterminés par enregistrement vocal 
afin d’avoir accès au temps précis de chaque prélèvement à la seconde près. Avant le début de 
prélèvement, un purge du système de 3 secondes est nécessaire ; lors du prélèvement en continu la 
vanne est gardée ouverte afin d’éviter un long séjour de la culture dans le tuyau. Le système est 
stérilisé séparément du réacteur à 121°C pendant 20 min. 
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Figure 40 : Schéma du système d’échantillonnage rapide (A), système de filtration rapide sous 
pression réduite (B) et l’ensemble du système d’échantillonnage (C). 
A.4.1.2. Description générale du système de filtration sous pression réduite 
Le système de filtration sous pression réduite a pour l’objectif de séparer de façon instantanée la 
biomasse et le milieu de culture afin de stopper l’évolution de l’échantillon après prélèvement. Ce 
système est composé d’ : 
 un système sous pression réduite, connecté à une pompe à vide ; 
 une plaque réceptrice à 96 puits (0,8 mL par puits, Thermo Scientific NuncTM, UK) ; 
 un filtre compatible à la plaque réceptrice à 96 puits (0,3 mL par puits, membrane PVDF 
hydrophile Durapore, MA, Etats-Unis) ; 
 un film adhésif en aluminium permettant d’assurer le vide dans le système 
d’échantillonnage (Aluminum sealing tapes, Thermo Scientific NuncTM, NY, Etats-
Unis). 
Le montage du système est effectué selon la Figure 40 B. Lors de l’échantillonnage rapide, un 
volume de ≤ 300 µL est prélevé dans un puits d’une plaque de filtration. Sous l’effet de la 
pression réduite, l’échantillon est instantanément filtré et l’arrêt de la filtration est du au 
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colmatage de la membrane par la biomasse filtrée. Le filtrat est récupéré dans une plaque 
réceptrice à 96 puits. 
Concernant le choix de la membrane utilisée, 13 types de filtres ont été testés et les résultats sont 
résumés dans le Tableau 17. Ces différents filtres sont fréquemment utilisés dans le domaine de la 
biologie moléculaire (i.e. la purification, l’isolation et la séparation des biomolécules telles que 
l’ADN et les protéines). Les critères de choix des filtres se basent principalement sur 
l’homogénéité du volume prélevé et l’absence de la contamination croisée de puits à puits. 
D’après le Tableau 17, le filtre à membrane PVDF (Polyvinylidènefluorure) est retenu pour la 
filtration de la culture d’Escherichia coli avec un volume homogène sans contamination croisée 
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Tableau 17 : Comparaison de différents types de filtres lors de la filtration de la culture d’E. coli 
Fournisseur Référence Spécification Volume prélevé Observation Résultat 
Whatman 7700-4303 1 µm, membrane GF/B,  0 – 100 µL; Volumes très hétérogènes             Contamination croisée de puits à puits Non-satisfaisant 
 7720-2830 0,45 µm, lysat clarification 
plate, avec longs guides de 
gouttes 
100 – 200 µL ; Filtrat trouble sur tous 
les puits 
Contamination croisée de puits à puits Non-satisfaisant 
 7770-0062 0,45 µm, lysat clarification  
plate, avec longs guides de 
gouttes 
30 – 80 µL; Volumes homogènes Contamination croisée de puits à puits Non-satisfaisant 
 7700-2808 0,45 µm, membrane acétate 
de cellulose avec longs guides 
de gouttes 
50 – 80 µL; Volumes homogènes Pas de contamination croisée de puits à puits Satisfaisant 
 7700-2806 0,45 µm, membrane PVDF 
hydrophile avec longs guides 
de gouttes 
0 – 40 µL; Volumes très hétérogènes             Pas de contamination croisée de puits à puits Non-satisfaisant 
Pall 5029 0,45 µm, membrane Supor 50 – 80 µL; Volumes homogènes Pas de contamination croisée de puits à puits Satisfaisant 
 5046 3,0 µm/0,45 µm, membranes 
bio-inert/glass fiber 
respectivement 
0 – 100 µL; Volumes très hétérogènes Contamination croisée de puits à puits Non-satisfaisant 
 5042  0,2 µm, membrane bio-inert 40 – 70 µL; Volumes hétérogènes Pas de contamination croisée de puits à puits Peu satisfaisant 
 5031 1,0 µm, membrane glass fiber V > 200 µL ; Volumes hétérogènes; 
Filtrat trouble 
Contamination croisée de puits à puits Non-satisfaisant 
 5041 PP/1,2 µm, membrane Supor 50 – 100 µL; Volumes très 
hétérogènes; Filtrat trouble 
Contamination croisée de puits à puits Non-satisfaisant 
Millipore MSF-BN6B-10 1,0 µm/0,65 µm Glass Fiber, 
Durapore 
100 – 200 µL; Présence du 
microorganisme dans le surnageant 
Contamination croisée de puits à puits Non-satisfaisant 
 MSGVN-2210 0,45 µm, membrane PVDF 
hydrophile Durapore 
25 - 80 µL; Volumes très hétérogènes Pas de contamination croisée de puits à puits Peu satisfaisant 
 MSHVN-4510 0,45 µm, membrane PVDF 
hydrophile Durapore 
≈ 50 µL; Volumes très homogènes Pas de contamination croisée de puits à puits Très satisfaisant 
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A.4.2. Caractérisation du système d’échantillonnage rapide par une injection rapide de 
glucose  
Dans le but de mettre évidence une possible interférence du système d’échantillonnage rapide sur 
la perturbation en substrat, des pulses de glucose sont réalisés dans le réacteur en l’absence de 
microorganisme, dans des conditions opératoires identiques à celles qui seront mises en œuvre 
ulteriuerement lors des cultures (agitation, aération et température). Le système d’échantillonnage 
précédemment mentionné est utilisé pour effectuer le prélèvement rapide. 
A.4.2.1. Méthodes  
Un litre d’eau MilliQ est ajouté dans le réacteur fonctionnant dans les conditions opératoires 
suivantes : aération de 0,5 L min -1, l’agitation de 800 rpm, température de 37°C, la surpression de 
60 mbars et l’ansence des débits d’entrée et de sortie du réacteur. Un pulse de glucose de 0,12 g 
(0,4 mL de la solution de 300 g L-1) est rapidement réalisé dans le réacteur via un port septum 
placé sur la platine du réacteur. L’échantillonnage rapide est initié 25 s avant le pulse de glucose 
et réalisé toutes les 5 s environ pour le suivi de l’évolution de concentration en glucose jusqu’à 
l’obtention d’une concentration en glucose homogène. Les concentrations de glucose dans les 
échantillons prélevés sont quantifiées par CIHP ampérométrique. La même expérience est réalisée 
avec un pulse de glucose de 1,18 g (3,93 mL de la solution de 300 g L-1). Ces deux ajouts pulsés 
de deux quantités de glucose sont choisis car ces quantités sont les deux valeurs extrêmes de la 
gamme de concentrations en substrat utilisées dans le cadre de ce travail. 
A.4.2.2. Résultats et discussion 
Après la perturbation par pulse de glucose, la concentration en glucose résiduel augmente 
progressivement avec une période de transition de 15 s avant d’atteindre une concentration 
considérée comme homogène (Figure 41). En comparant deux pulses de différentes 
concentrations en glucose, leurs profils sont identiques, soulignant l’indépendance de la 
concentration de glucose sur la capacité du système de mélange.  
Toutefois, la période de transition de 15 s est relativement longue par rapport au temps de 
mélange calculé à partir de la corrélation de la littérature. Le temps de mélange (tm, 95%) à 95 % du 
mélange idéal calculé à partir de la corrélation de Nienow (1997) est de 1,4 s qui est très proche 
du tm, 95% calculé à partir de la corrélation simplifiée donnée par Roustan et al. 1999 (1,55 s). Cette 
différence peut être expliquée simplement par le diamètre très petit du point de prélèvement (0,8 
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mm de diamètre interne de l’aiguille) dans un intervalle de temps de quelques secondes. Ainsi, 
cette expérience permet d’illustrer le micro-mélange en l’absence de l’activité biologique.  
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Pulse de glucose 0,12 g L-1, [Glucose] mesurée
Pulse de glucose 0,12 g L-1, [Glucose] lissée
Pulse de glucose 1,18 g L-1, [Glucose] mesurée
Pulse de glucose 1,18 g L-1, [Glucose] lissée
Transitoire Equilibre
 
Figure 41 : Evolution de la concentration de glucose après le pulse de glucose dans le réacteur d’un 
litre 
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B. La mise en œuvre de la stratégie d’alimentation en ampicilline pour 
favoriser la stabilité plasmidique 
Cette partie des travaux est rédigée sous forme d’un article scientifique qui fait l’objet d’une 
soumission dans un journal scientifique international.  
Afin de maîtriser, au préalable et de façon indispensable, la stabilité des plasmides de la souche 
Escherichia coli DPD2085 lors de cultures en mode continu, deux stratégies d’apport en 
ampicilline sont évaluées. i) un apport continu d’ampicilline à une concentration de 0,15 g L-1 
(apport traditionnel) ; ii) un apport séquencé (par pulse) d’une solution d’ampicilline concentrée à 
150 g L-1. La quantité d’ampicilline ajoutée pour un temps de séjour donné est maintenue 
identique dans les deux stratégies. Les conditions expérimentales permettent de quantifier le 
nombre de cellules totales et le nombre de cellules avec plasmides en conditions parfaitement 
maîtrisées et reproductibles. 
Les travaux sont réalisés avec la souche bioluminescente E. coli DPD2085 contenant le gène 
promoteur, yciG, lié aux gènes reporteurs luxCDABE, permettant de mettre en évidence 
l’induction transcriptionnelle de ce gène promoteur. Ce dernier est connu et contrôlé positivement 
par le facteur σs (RpoS) qui est impliqué dans la réponse générale au stress cellulaire chez E. coli. 
Ces travaux doivent avoir des retombées étendues à des souches dont le maintien de la stabilité 
plasmidique est indispensable pour leur mise en œuvre en laboratoire ou en industrie. 
 
B.1. Abstract 
Plasmid instability of plasmid-based microorganism remains a major issue in bioprocess 
development at both laboratory and production scales. Plasmid-bearing and plasmid-free cells 
were present in batch cultures wherein the fractions of plasmid-bearing cells on total cells 
remained stable, above 85%. Then two feeding strategies of ampicillin were performed and 
investigated in independent chemostat runs of plasmid-based Escherichia coli: i) continuous feed 
and ii) periodic feed (3 mg every 8 min). Measured dry cell weight, optical density and respiratory 
quotient remained almost stable, at macroscopic viewpoint, throughout both chemostat runs which 
would indicate achievement of physiological steady state. Considering population and 
extracellular metabolite levels, two phases were clearly distinguished. During first 125h (Phase I), 
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the fraction of plasmid-bearing cells and low residual concentrations of acetate and glucose 
remained stable in both strategies. Following by Phase II where the fraction of plasmid-bearing 
cells obtained from ampicillin continuous feeding strategy decreased from 89 to 1% in 260 h, 
whereas about two-fold increase in plasmid retention efficiency was obtained with the periodic 
feeding strategy. In addition, E. coli harboring yciG::luxCDABE gene fusion exhibited 
transcriptional induction of yciG when the fraction reached below 60%, revealing an involvement 
of the general stress response, σS, in mechanisms of plasmid instability.  
 
Keywords: Plasmid stability; Periodic feeding strategy; Escherichia coli yciG::luxCDABE 
fusion; Population heterogeneity; Cell physiology; Morphology. 
 
B.2. Introduction 
Escherichia coli is one of the microorganisms widely used as a host strain for 
recombinant protein and DNA fragment productions in many fields of application such as 
biopharmaceutical, enzyme and agricultural industries (Ko & Wang, 2006; Terpe, 2006; 
Demain & Vaishnav, 2009). Physiology and genetic of E. coli are quite well-known and 
understood, thereby facilitating the genetic manipulation. The most important problem is the 
plasmid instability when genetically modified E. coli strains containing a recombinant 
plasmid are used in the bioprocess technology for laboratory-scale studies and/or commercial 
production (Stephens et al., 1992; Zhang et al., 1997; Popova et al., 2001; Popov et al., 
2011). Such instability can thus affect productivity and quality of the product of interest. This 
issue can be solved by integrating a desired gene or an operon directly into chromosome 
(Pozzi et al., 1988; Casey et al., 1991; Chen et al., 2008). Nevertheless, this latter method 
leads to a lower quantity of desired protein production compared with the integration of the 
genes into plasmids. Indeed, the number of desired genes to integrate in the chromosome 
remains limited and significantly lower than that in plasmid vectors. Recently, the new T7-
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based expression system in which the target gene is site-specifically integrated into the 
genome of the host has been developed has shown a high and stable expression efficiency. 
However the procedure is still quite complex and time consuming (Striedner et al., 2010). 
The plasmid instability of recombinant strains is a result of (i) genetic factors: plasmid 
makeup, plasmid copy number, expression level, selective markers as well as the properties of 
the host cell and (ii) environmental factors: culture medium composition, dissolved oxygen 
concentration, temperature and fermentation operation modes (Zhang et al., 1997). Many 
strategies using genetic and environmental approaches have been proposed in order to prevent 
plasmid loss in batch, fed-batch or long-term continuous cultures; for instance, strategies 
involves: the use of more than one antibiotic (Kim et al., 1998); culture medium formulations 
(Popova et al., 2001); forced oscillations of growth rates (Weber & San, 1988); two-stage 
culture systems (Siegel & Ryu, 1985; Gupta et al., 2001; Chen et al., 2008); genetic design of 
recombinant strains (Zhao et al., 2007). In addition, selective markers as antibiotics (Kim et 
al., 1998), auxotrophies (Fiedler & Skerra, 2001; Vidal et al., 2008) and post-segregational 
killer systems (Schweder et al., 1992; Pecota et al., 1997) are commonly used in the field of 
molecular engineering. Despite many regulations to limit antibiotic use in industrial 
productions, antibiotics are still commonly employed at laboratory scale. Ampicillin is 
commonly used with relatively low cost compared to carbenicillin (20- 22 times more 
expensive). This antibiotic is degraded by periplasmic β-lactamase enzyme which is not 
naturally produced by E. coli wild-type but introduced by insertion of bla genes coding for β-
lactamase TEM-1 enzyme (Frere, 1995) or others genes conferring resistance to ampicillin. 
Ampicillin as an analogue binds and reacts on penicillin-binding proteins (PBPs), enzymes 
involved in the synthesis of the cell wall (Signoretto et al., 2002) leading to an arrest of the 
cell growth by inactivation of the transpeptidation steps of the peptidoglycan. 
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In the present paper, two glucose-limited chemostat cultures of E. coli DPD2085 were 
performed with similar operational set-ups (reactor configuration, agitation, aeration etc.) but 
with two different feeding strategies of ampicillin: (i) continuous feed ampicillin was 
beforehand mixed in the feeding medium at the final concentration of 150 mg L-1 (ii) periodic 
feed of ampicillin at higher concentration of 150 g L-1. In addition, the choice of the 
microorganism model, E. coli DPD2085 containing yciG::luxCDABE reporter fusion, can be 
used as biosensor in order to evaluate changes in genetic regulation. This present work 
focused on evolutions of plasmid-bearing and plasmid-free cells, competing for the single 
limiting substrate under both feed strategies of ampicillin.  
 
B.3. Materials and methods 
B.3.1 Bacterial strain, medium and growth conditions 
The strain E. coli DPD2085 which is a plasmid-based luxCDABE fusion was obtained from DuPont company 
(USA). Plasmid/strain construction has been previously described (Van Dyk et al., 1998; Van Dyk & Rosson, 
1998; Van Dyk et al., 2001b; Zanzotto et al., 2006). Briefly a plasmid pDEW215 was constructed from a 
moderate-copy-number probe vector pDEW201 containing the promoterless luxCDABE cassette from 
Photorhabdus luminescens. The probe vector construction and its restriction map were described in detail by 
Van Dyk and co-workers (Van Dyk & Rosson, 1998; Van Dyk et al., 2001a). Culture conditions and medium 
composition were previously described (Sunya et al., 2012a). 
B.3.2. Batch and continuous cultures 
Batch and continuous fermentations were carried out in a 1.6 L stainless-steel stirred tank bioreactor with a 1-L 
working volume (BIOSTAT Bplus, Sartorius, Germany). Reactor configuration and sensor equipments as 
well as pre-culture steps were previously described (Sunya et al., 2012a). 
Pre-culture steps were reported in Sunya et al.  (2012a). For the last step, 100 ml pre-culture was used for 
inoculating the bioreactor. Cells were exponentially grown in batch mode and subsequently, a glucose-limited 
continuous culture mode was initiated by feeding fresh medium (MM supplemented with 10 g L-1 glucose and 
10 mg L-1 thiamine). The reactor was stirred at 800 rpm and aerated at 0.5 vvm to ensure a well-mixed reactor 
without any oxygen limitation. A 60 mbars overpressure was applied in the bioreactor headspace. The 
temperature was regulated at 37°C; pH was maintained at 6.70 and regulated by addition of 7 % (v/v) ammonia
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solution. All continuous cultures were carried out at a dilution rate close to 0.15 h-1. Antifoam (Polypropylene 
glycol) was added to maintain a constant concentration in the bioreactor during continuous cultures. 
B.3.3. Chemical products 
The purchased chemicals were of the highest grade commercially available. The salts except for magnesium 
sulphate (Panreac, France), oligo-elements, orthophosphoric acid and ammonia solution were provided by 
Rectapur/Normapur/Prolabo. Thiamine·HCl and ampicillin–Na were purchased from Sigma (USA). A 46/51% 
(w/w) sodium hydroxide solution was obtained from Fischer Scientific (UK). Glucose and fructose were 
obtained from Recta-pur/Prolabo respectively and sucrose from Merck (Germany).  
B.3.4. Ampicillin feeding strategies 
For batch cultures, just before inoculation, ampicillin was beforehand added at a final concentration of 150 mg 
L-1. Then, two ampicillin feeding strategies were applied in two independent chemostat cultures, under similar 
operating conditions. For the first strategy, 150 mg L-1 ampicillin was added continuously with the feeding 
fresh medium at a dilution rate close to 0.15 h-1. For the second strategy, a concentrated ampicillin solution of 
150 g L-1 was added periodically (pulse-based addition) (Figure 42). In both strategies, the same quantity of 
ampicillin was added for a given residence time. 
 
Figure 42: Schematic of continuous and periodic feeding strategies of ampicilline applied in 
independent steady-state cultures of E. coli DPD2085. 
B.3.5. Analytical methods 
Biomass, glucose, organic acids concentrations and inlet/outlet gas compositions were quantified according to 
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Ampicillin concentration was quantified in culture supernatants after centrifugation (MiniSpin Eppendorf, 
USA) of fermentation broth samples in Eppendorf tubes at 13,400 rpm for 3 min and stored at −20°C. 
Supernatants were filtered on Minisart filters 0.2-µm pore diameter polyamide membranes (SARTORIUS, 
Germany) and high-performance liquid chromatography (HPLC) analysis are performed., The HPLC system 
consists of an Ultimate 3000 pump (Dionex, USA), a CTC Analyse autosampler (PAL System, HTC PAL, 
USA), a column oven and a UV detector (Ultimate 3000 Photodiode Array Detector, Dionex, USA). 
Ampicillin was separated on a reversed-phase C18 PuresilTM column (150 mm4,5 mm, Waters, MA, USA) 
using an isocratic elution with 5 mM acetonitrile-acetate buffer (9:91, v/v), at a flow rate of 1.0 mL min−1 at 
40°C for 15 min. UV detection at 210 nm was carried out.  
Chromatographic data were collected, analysed and quantified using Chromeleon software (version 6.80 SP4 
Build 2361). External ampicillin standards (at concentrations of 30, 60, 90, 120 and 150 mg L-1) were used in 
order to establish a calibration curve. 
B.3.6. Determination of plasmid stability  
Plasmid stability of the cells was assessed as following: the numbers of plasmid-bearing cells and of the total 
cells were determined using a simple plate count technique on Plate Count Agar (PCA) medium with and 
without antibiotic respectively. Steady-state broth samples were withdrawn from the chemostat culture (about 
12-h interval). One millilitre of broth was serially diluted with 9 mL sterile NaCl 0.85 % (w/v) physiological 
solution (BioMerieux®, France) and 50 µL of the resulting cell suspension were plated out, in triplicate, onto 
PCA medium with and without 150 mg L-1 ampicillin by means of a Whitley Automatic Spiral Plater-WASP 
(Don Whitley Scientific Limited, UK). The plates were incubated overnight at 37°C and the colonies were 
manually counted. Fraction between plasmid-bearing colonies and total colonies can be then determined and 
expressed in percentage. 
B.3.7. Bioluminescence measurement 
Intensity of bioluminescence emitted by the cells inside the bioreactor was monitored, using a photomultiplier 
(PMT) H7360-01 Photon Counting Head (Hamamatsu photonics K.K., Japan). PMT was connected to a glass 
window specifically designed in the stainless-steel lightproof bioreactor. Light intensity unit is Relative Light 
Units (RLU) per second corresponding to the sum of the photon incidents on the PMT in one second 
integration time. The correction of the basal level from measured bioluminescence intensity was previously 
described (Sunya et al., 2012a). All bioluminescence data were represented by specific bioluminescence which 







tIs r  
where )(tI s is the specific bioluminescence intensity, )(tI r  is the relative bioluminescence intensity and +N  
is the number of plasmid-bearing cells (cfu mL-1).  
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B.3.8. Cell morphology analysis 
Cell photographies were taken using an Olympus BH-2 microscope (Olympus optical Co., Ltd, Tokyo, Japan) 
with a light microscope, equipped with a digital camera system (Nikon’s Digital System DS-Ri1, Surrey, UK).  
The distribution of the cell size and morphology of the subpopulations during the chemostat run were 
determined by 2D automated image analysis using Malvern Morphologi G3 instrument (Malvern, UK). 
Sample preparation is a critical step to obtain reliable results. Broth sample taken from the chemostat culture 
was homogenized using a vortex. 15 µL of the undiluted cell suspension were placed onto a clean microscope 
slide, covered with a cover slip and sealed with a transparent varnish in order to prevent the sample from drying 
during morphology analysis. This step was carried out in duplicate.  
B.4. Results and discussion 
B.4.1 Growth of E. coli DPD2085 in batch cultures 
Plasmid stability was examined in 1 L batch cultures containing 150 mg L-1 ampicillin used as a 
selective pressure. Two similar batch cultures of E. coli DPD2085 were carried out with the same 
experimental set-ups (strain, pH, temperature, media etc). The addition of antibiotic was carried 
out just before inoculating the bioreactor in order to avoid a possible degradation at 37°C and pH 
6.7. As shown in Figure 43 A, similar kinetics of glucose consumption and biomass production 
were observed for both batch runs. The plate count method was used to enumerate plasmid-
bearing cells and total cells, using the PCA agar with and without a selective pressure respectively 
as previously described in Materials and Methods. 
The results showed the presence of the plasmid-free cells in the pre-culture, estimated at less than 
10 % of the total population, despite the addition of 150 mg L-1 ampicillin in each pre-culture 
step. However the number of the plasmid-free cells was nearly constant in the batch phase. The 
fraction of the plasmid-bearing cells maintained stable at over 85 % (Figure 43 A-C). Despite the 
specific growth rate of E. coli K-12 wild-type superior to plasmid-bearing cells due to absence of 
metabolic burden imposed by plasmid maintenance (Ryan & Parulekar, 1991), the substrate 
competition of both sub-populations to grow did not lead to plasmid loss during batch phase (4 h).  
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Figure 43: Cell growth, plasmid stability and residual glucose concentration as a function of 
cultivation time in two batch cultures. Open symbols batch 1, filled symbols batch 2. (A) □ and ■ 
residual glucose concentration, ∆ and ▲ dry cell weight; (B, C) ○ and ● fraction of plasmid-bearing 
cells, ○ and ● number of total cultivable cells, ○ and ● number of plasmid-bearing cells, ○ and ● 
number of plasmid-free cells. Error bars, associated to the cell number and the fraction of plasmid-
bearing cells, represent the standard deviation calculated from the plate-counting in triplicate 
experiments. 
Before inoculating the bioreactor, 150 mg L-1 ampicillin was initially added in the minimum 
medium. E. coli culture was inoculated in order to get an optical density (OD) of about 0.18, 
corresponding to 0.37 g L-1 dry cell weight (DW) in 1-L bioreactor (10% v/v). Residual ampicillin 
concentration quantified by HPLC method was no longer present in the supernatant since the first 
sample (1 min after inoculation) (data not shown). Such results suggest that initial plasmid-
bearing cells were able to totally degrade 150 mg L-1 ampicilline in the medium wherein the 
presence of β-lactamase concentration excreted in shake flask pre-culture was high enough to 
hydrolyze quickly the totality of added ampicillin. From previous works, Korpimaki and co-
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workers (2003) reports similar observation : ampicillin (150 mg L-1) when added at the beginning 
of batch culture was totally degraded, after 2.5 - 3.0 h, by E. coli JM109 strain containing 
plasmids pBR322 which codes for β-lactam and tetracycline resistance (Korpimaki et al., 2003). 
Therefore the strain grew without any selective pressure from the beginning of the batch phase. In 
order to optimize the bioprocess performances for recombinant protein production, some authors 
suggested to substitute ampicillin by another antibiotic such as carbenicillin, β-lactam family, 
which is considered to be more stable and less labile to β-lactamase activity over ampicillin 
(Sambrook et al., 1989). However Korpimaki and co-workers demonstrated also a rapid 
degradation of this antibiotic within about 2.5 to 3.0 h by E. coli JM109 strain (Korpimaki et al., 
2003).  
B.4.2. Chemostat and steady state: a look at the macroscopic level 
Plasmid stability in continuous cultures was investigated using two independent glucose-limited 
chemostat cultures of the plasmid-based E. coli DPD2085 strain containing the yciG::luxCDABE 
fusion. At the end of the exponential growth of the batch run, a glucose-limited continuous mode 
of operation was initiated by feeding fresh medium (MM medium supplemented with 10 g L-1 
glucose and 10 mg L-1 thiamine) at a dilution rate close to 0.15 h-1. In the first chemostat called 
“chemostat 1”, ampicillin was beforehand added in the fresh medium tank to obtain a final 
concentration of 150 mg L-1, ampicillin was thus supplemented continuously with the feed 
medium. In the second chemostat called “chemostat 2”, the concentrated ampicillin solution of 
150 g L-1 was supplemented by periodic addition using a peristaltic pump (3 mg every 8 min). It 
must be noted that the same quantity of ampicillin was added in both chemostats for a given 
residence time (about 6.67 h).  
During both chemostat runs, dry cell weight (DW), optical density (OD) and respiratory quotient 
were measured and their dynamics were depicted in Figure 44. The measured DW and OD 
remained almost constant throughout the cultivation times. From these results, it appears that 
physiological steady state of E. coli cells has been attained regarding to the stabilities of measured 
DW, DO and exhaust gas composition.  
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Figure 44: Comparisons of the evolution of biomass concentrations and optical densities during two 
continuous cultures of E. coli DPD2085, with continuous and periodic feeding strategies. Open 
symbols continuous ampicillin feed, filled symbols periodic ampicillin feed. ○ and ● dry cell weight, ◊ 
and ♦ optical density, □ and ■ respiratory quotient (RQ). 
B.4.3. Chemostat and steady state: a look at the cell population level 
In order to check for plasmid stability, the number of total cells (Ntotal) and plasmid-bearing cells 
(N+) was determined by means of the plate-count technique. The number of plasmid-free cells (N-
) was calculated as the difference between Ntotal and N+. The evolutions of each subpopulation are 
depicted in Figure 45 A and B.  
Focusing on the number of each subpopulation, the evolutions of the plasmid-bearing number can 
be divided in two distinct phases (Figure 45): 
 Phase I: stable fractions of plasmid-bearing cells for both chemostats;  
 Phase 2: plasmid loss. 
In phase I, the total cell number (Ntotal) remained nearly stable, for both ampicillin feeding 
strategies, for 125 h chemostat cultivation time (Figure 45). During this phase, the correlation 
between DW and cell number was calculated from both chemostat: 1 g of DW corresponded to 
5.01×1012 ± 6.96×1010 cfu.  
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Contrary to expectations, changes in the numbers of plasmid-bearing cells and total cells were 
clearly observed as reported in Figure 45. In phase II, the total cell number (Ntotal) under 
continuous feed of ampicillin decreased sharper than that under periodic feed. This discrepancy 
can be clearly explained by a decrease in the ability of some cells to grow on agar count plates 
which can be considered as a relatively harsh environment for growth, compared with the liquid 
medium in the bioreactor. A possible explanation for this may be that during long-term 
continuous cultures, some cells which can be considered as viable but nonculturable (VBNC), 
lose their metabolic vigour to grow on agar medium; this VBNC state is defined as metabolically 
active while being incapable of cellular division for growth (loss of plateability) (Olivier, 1993). 
When cells travel inside bioreactor during chemostat runs, the apparitions of the VBNC state are 
observed after about 125 h from the chemostat starting point (phase II) in both chemostats. Times 
to entry into VBNC state have been reported to vary with strains, species and environmental 
conditions (temperature, salt concentrations, nutrient levels, aeration, etc (Olivier, 1993); e.g. time 
to entry to the VBNC state of E. coli cells was reported within 13 h in seawater (Grimes & 
Colwell, 1986).  
Under these considerations, one can observe that for chemostat 1 with continuous feed of ampicillin, 
cells entered to VBNC state with a rate of 9 × 107 cfu mL-1 h-1 (Figure 45 A). Whereas for the 
apparition of the VBNC state of periodic feed application (Figure 45 B), the rate to enter to the VBNC 
state was significantly lower. Therefore the periodic feed of ampicillin would decelerate the entry rate 
to the VBNC state for E. coli cells.  
The evolutions of the plasmid-bearing fraction versus cultivation time in response to continuous 
and periodic feeding strategies are depicted and compared in Figure 46. The fraction of plasmid-
bearing is defined as the ratio between plasmid-bearing and total cells. Under continuous feed of 
ampicillin, the fraction rapidly decreased from 89 to 0.9 % in ~260 h (56 generation times), 
whereas the rate of plasmid loss slowed down, for the periodic feed, from 92 to 1.9 % in 585 h 
(127 generation times). 
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Phase I Phase II
 
Figure 45: Comparison of cell numbers of each subpopulation and dry cell weight during aerobic 
glucose-limited chemostat cultures of E. coli DPD2085, performing with continuous and periodic 
feeding strategies. (A) Open symbols continuous feed and (B) filled symbols periodic feed. ◊ and ♦ 
total number of culturable cells; ○ and ● number of plasmid-bearing cells, □ and ■ number of plasmid-
free cells, ∆ and ▲ measured dry cell weight. 
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Figure 46: Plasmid-bearing cell fraction as a function of cultivation time during continuous cultures, 
performing with continuous (open circle) and periodic ampicillin feeding (filled circle) strategies. 
Error bars represent the standard deviation calculated from the plate-counting in triplicate 
experiments. 
These results showed that the periodic feeding strategy of ampicillin enabled a two-fold increase 
in the plasmid retention efficiency compared with the continuous feeding strategy. Some 
statements for preventing plasmid loss have been documented in literature by alternating (low and 
high) dilution rates in continuous cultures (Stephens & Lyberatos, 1988; Weber & San, 1988; 
Weber & San, 1989; Stephens et al., 1992). Weber and San (1998) demonstrated that the 
alternation of the dilution rates between 0.45 h-1 and 0.31 h-1 every two hours resulted in the 
ability to maintain at 70 % the fraction of plasmid-bearing cells after 300 h of continuous culture 
of E. coli (pBR322) in a non-selective medium, whereas only 20 % and 40 % of the fractions were 
experimentally observed at a single and constant dilution rate of 0.45 h-1 and 0.31 h-1 respectively 
(Weber & San, 1988). The periodic variation of substrate feed showed thus an improvement of 
bioprocess performances in recombinant continuous cultures. In 1996, Lee and Parulekar 
theoretically studied the effect of variations in key feeding parameters, such as dilution rates, 
feeding concentrations of antibiotic and limiting substrate, to enhance plasmid retention in 
continuous cultures (Lee & Parulekar, 1996). Later, this study was implemented by the same 
research group (Parulekar, 2001). These authors concluded that weak periodic variations in one or 
more feeding parameters could optimize the retention of plasmid-bearing cells. Here, the periodic 
ampicillin feeding allowed to maintain high fraction of plasmid-bearing cells for a longer 
duration, compared with traditional continuous feeding chemostat cultures. This periodic strategy 
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is an alternative strategy that can be combined with other strategies reported in literature such as 
genetically modified strain, specific media, and choice of plasmid number etc., in order to 
increase global performances for recombinant plasmid-based productions.  
B.4.4. Chemostat and steady state: a look at extracellular metabolite level 
During the chemostat runs, residual glucose and organic acid (acetate, formate) concentrations 
were quantified by HPIC analysis. Their evolutions versus time are depicted in Figure 47 A and 
B. In phase I, the mean glucose, acetate and formate concentrations remained constant. From the 
transition to phase II, an increase in acetate production was observed about two-fold compared 
with that in phase I, accompanied with a rise about two-fold of residual glucose concentration. 
The formate concentration remained stable in phase I and II. The acetate production in phase II 
can be explained by the fact that the growth rate of some cells exceed a critical dilution rate (µ > 
Dcrit) where acetate overflow metabolism may occur in E. coli culture (Vemuri et al., 2006; 
Valgepea et al., 2010). Among a mixed population of plasmid-bearing and plasmid-free cells 
previously described in phase II, this coexistence lead to a competition regarding the substrate 
consumption. It is well-known that the maximum specific growth rates of plasmid-free cells (µ -) 
are higher than that of plasmid-bearing cells (µ+) due to absence of metabolic burden (Ryan & 
Parulekar, 1991; Ricci & Hernandez, 2000). Despite the fact that the hydrodynamic dilution rate 
is imposed by the rate of feed solution, the growth rates of sub-populations can be different. Thus, 
even if macroscopic analysis of chemostat culture suggest steady state on global biomass 
concentration, heterogeneous population occurs obviously in a 1-L laboratory-scale bioreactor in a 
long-term continuous culture of plasmid-based E. coli. 
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Phase I Phase II
 
Figure 47: Residual organic acids and glucose concentration versus time in aerobic glucose-limited 
chemostat cultures of E. coli DPD2085, performing with continuous and periodic feeding strategies. 
(A) open symbols continuous feed and (B) filled symbols periodic feed. ◊ and ♦ acetate; ○ and ● 
formate, □ and ■ glucose. 
B.4.4. Cell morphology 
Changes in cell morphology were also monitored during plasmid loss in continuous cultures by 
2D analysis measurement technique. Image analysis of broth sample taken at 382.3 and 502.6 h of 
chemostat 2, where the fraction of plasmid-bearing cells corresponded to 36.8 ± 4.2 and 9.7 ± 
1.9% respectively, was carried out in duplicate. Table 1 summarizes the mean values of shape 
parameters such as equivalent diameter, length and perimeter with counted cell number superior 
to 104 cells per analysis. These mean values of such parameters were not significantly changes in 
this study (Tableau 18). Only a very small number of elongated cells, filaments, (1-2 cells per a 
microscopic slide) was observed by light microscopy. The presence of filamentous E. coli cells 
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was consistent with previous work (Comber et al., 1977) which reported differences in E. coli cell 
morphology when treated with ampicillin. This phenomenon can clearly reveal effects of added 
ampicillin on plasmid-free cells which are ampicillin sensitive. Microscopic observations do not 
permit to distinguish subpopulations according to criteria as cell size and shape.  
Tableau 18: Cell morphology during plasmid loss in chemostat cultures, performing a periodic feed of 
ampicillin (chemostat 2). 
Age (h) Fraction (%) Counted cell 
number 
Equivalent 
diameter (µm) Length (µm) Perimeter (µm) 
382.3 36.8 ± 4.2 24779 1.12 ± 0.06 2.12 ± 0.21 6.03 ± 0.06 
502.6 9.7 ± 1.9 15128 1.13 ± 0.01 2.31 ± 0.01 6.34 ± 0.04 
 
B.4.5. Use of bioluminescent biosensor for plasmid loss monitoring 
E. coli DPD2085 carries a plasmid harbouring an yciG promoter which is known to be under the 
control of σS regulon. The latter is strongly induced when cells enter into the stationary phase and 
involved in the response to intracellular acidification (Van Dyk et al., 1998; Burton et al., 2010). 
Bioluminescence responses emitted by the cells was monitored in real time by the photomultiplier 
tube. The use of bioluminescence reporter strain has been previously shown to be relevant in order 
to monitor metabolic changes and transcriptional induction of the gene promoter (Sunya et al., 
2012b) and the bioluminescence emission has been demonstrated to be well correlated with the 
expression of the stress-specific promoter in continuous cultures (Kim & Gu, 2006). 
From the beginning of both chemostats, low background bioluminescence intensity was detected 
without any induction. Such low basal level of bioluminescence intensity can be clearly explained 
not only by a basal RpoS activity resulting from a glucose-limited chemostat (Notley & Ferenci, 
1996) but also by plasmid leakage (Gil et al., 2000; Ivask et al., 2009). For chemostat 1, the 
bioluminescence intensity increased progressively from the low basal level when the fraction of 
plasmid-bearing cells reached about 60 % corresponding to 140 h of chemostat cultivation (Figure 
48). Similar result was also observed in chemostat 2 at 300 h. These results reveal an induction of 
the yciG expression when the fraction of plasmid-bearing decreased below 60 % which can be 
considered as a critical value (Figure 48). It is therefore likely that the general stress response, σS 
regulon, is induced during plasmid loss period beyond the critical value. Then the induction of 
yciG gene reached the maximum value (2.6×107 RLU s-1) when the fraction achieved ~10 % in 
both feeding strategies, following a gradual decrease in bioluminescence signal. Such signal 
attenuation can be explained either by a reduction of plasmid-bearing cells (i.e. reduction of 
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plasmid copy numbers) or down regulation of the gene promoter. This finding is unexpected and 
suggests that plasmid loss during continuous cultures can cause environmental stress conditions, 
leading to up-regulation of σS regulon (Boaretti et al., 2003). 
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Figure 48: Representative time course curves of the fraction of plasmid-bearing cells and the specific 
bioluminescence induction obtained from E. coli DPD2085, performing with continuous and periodic 
feed strategies. (A) Open symbols continuous feed and (B) filled symbols periodic feed. Blue circle 
fraction of plasmid-bearing cells and red line specific bioluminescence emitted by the plasmid-bearing 
cells. 
B.5. Conclusion 
In this paper a comparison of continuous and periodic feeds of antibiotic was performed during 
long-term continuous culture, focusing on plasmid instability. E. coli DPD2085 cells rapidly lost 
their plasmid during continuous feed of ampicillin; the fraction of plasmid-bearing cells decreased 
from 89 to 1 % within 260 h whereas periodic feeding strategy insures at least two-fold decrease 
of plasmid loss rate. Such original strategy for preventing the growth of plasmid-free cells, 
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uncomplicated to implement in bioprocess at laboratory scale, can be of major interest for the 
characterization and the physiological studies of genetically engineered strains with the use of β-
lactams antibiotics as a selective pressure.  
 
B.6. Application pour l’étude dynamique en réponse transitoire 
A partir des résultats obtenus sur la comparaison des deux stratégies d’apport en ampicilline 
durant les cultures en mode chémostat, il s’est avéré que l’apport périodique (de type pulse) de 
l’ampicilline a permis de maintenir deux fois plus longtemps la stabilité plasmidique comparé à 
l’apport en continu. Cependant pour les deux stratégies, la perte de plasmides a débuté après 125 h 
de la mise en chémostat (phase I). Cette étude nous a donc permis de définir les zones de 
fonctionnement du chémostat de manière à assurer la présence d’une population homogène de 
cellules (à 85%)  lors de la perturbation nutritionnelle réalisée ultérieurement dans le cadre de 
cette thèse. 
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C. Le descripteur métabolique d’Escherichia coli 
Le réseau métabolique, système complexe, est l’ensemble des réactions métaboliques et des 
connections entre ces réactions au sein d’une cellule. Ces réactions sont successives et/ou 
simultanées et ont pour but d’assurer une fonction cellulaire spécifique ; l’ensemble de ces 
fonctions reflète le phénotype du microorganisme. Ainsi l’étude des réseaux métaboliques permet 
d’appréhender les relations entre les entités cellulaires et de comprendre le comportement 
métabolique des microorganismes dans des conditions d’environnement données. La modèlisation 
mathématique de type « analyse des flux métabolique » est sans conteste un outil important pour 
structurer les connaissances et améliorer la compréhension. 
Dans cette section, sont décrites l’adaptation et la validation du modèle de flux métaboliques 
d’Escherichia coli en se basant sur le modèle « Descripteur métabolique » développé par C. 
Bideaux pour la souche Kluveromyces marxianus (travaux de doctorat de Carine Bideaux, 2000). 
Dans ce travail, ce modèle permet d’une part de calculer les vitesses de la formation de biomasse 
au cours d’un pulse de substrat en se basant sur les bilans élémentaires et rédox pour toutes les 
réactions biochimiques, d’autre part d’estimer les flux intracellulaires à partir des flux externes 
(variables mesurées) dans différentes conditions environnementales. 
C.1. Description du descripteur métabolique 
Un outil d’analyse de réseaux métaboliques est développé au laboratoire, appelé « Descripteur 
métabolique », sous Matlab par Bideaux C. depuis ses travaux de doctorat (2000). Il permet la 
résolution du système d’équations correspondant aux réactions du réseau métabolique de 
Kluveromyces marxianus et le calcul de la distribution des flux intracellulaires. 
Grâce à son interface, ce logiciel permet de gérer une base de données de métabolites, de 
sauvegarder des informations sur ces métabolites ainsi que de créer ou modifier des réactions 
biochimiques à partir desquelles le réseau métabolique d’une souche d’intérêt peut être construit. 
Dans ce système d’équations, les variables symboliques sont utilisées pour représenter les 
différentes compositions en monomères et macromolécules de la biomasse. Ceci permet d’adapter 
facilement la variation de composition de la biomasse en fonction des conditions de culture. La 
résolution du système donne l’expression des flux intracellulaires, sous forme algébrique, en 
fonction de ces variables symboliques et de vitesses connues. 
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Le descripteur métabolique est basé sur une approche de type « analyse des flux métaboliques » 
(MFA) dans laquelle la conservation des bilans élémentaires et rédox est vérifiée pour toutes les 
réactions biochimiques. L’équation générale du modèle repose sur les bilans matières des 





où  x est le vecteur de concentrations des espèces chimiques ou métabolites (dimensions n×1) 
S est la matrice stœchiométrique (dimensions n×m) 
ν est le vecteur des vitesses réactionnelles, c’est-à-dire le flux à travers les réactions 
métaboliques (dimensions m×1) 
b est le vecteur des vitesses de consommation/production et de demande pour la 
biosynthèse des macromolécules. 
Toutes les réactions métaboliques sont considérées en régime permanent, c’est-à-dire qu’il n’y a 




. On obtient donc : 
bS =×ν  
Ce système matriciel est considéré indéterminé, en raison du nombre de flux réactionnels 
supérieur au nombre de métabolites. Ainsi, un grand nombre de solutions possibles existe pour 
résoudre ce système d’équations linéaires. On fournit alors certaines vitesses intra ou 
extracellulaires afin d’obtenir une solution unique au système d’équation. L’ensemble de ces 
vitesses choisies doit apporter des variables d’entrée au système et elles doivent être non-
redondantes (Bideaux, 2000; Bideaux et al., 2008). Ce logiciel permet alors de générer 
l’expression de toutes les vitesses intra et extracellulaires en fonction des variables symboliques et 
des vitesses fixées.  
C.2. Démarche de modification du descripteur existant 
Pour la modification du descripteur métabolique propre à la souche E. coli, une première étape du 
travail consiste en la construction de la base de données d’E. coli à partir des données disponibles 
dans la littérature : EcoCyc, KEGG, Ingraham et al. (1983b; 1983c). Les informations recherchées 
sont : les réactions stœchiométriques des voies métaboliques, les réactions de synthèses des 
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macromolécules impliquées dans la composition de la biomasse ainsi que la composition en 
monomères de ces macromolécules. La liste des réactions des voies métaboliques et de la 
synthèse des macromolécules ainsi que les valeurs nominales de composition cellulaire d’E. coli 
sont décrites dans l’Annexe 1. Une seconde phase est de réaliser une étude de sensibilité dans le 
but de simplifier des réactions linéaires et de vérifier la robustesse du modèle. Une troisième 
phase consiste à valider le modèle à partir de données de la littérature en confrontant les résultats 
obtenus avec les valeurs de flux décrites dans la littérature. Les données obtenues (certaines 
vitesses mesurées) en batch sont également utilisées pour estimer les autres vitesses 
extracellulaires qui sont, par la suite, confrontées avec les vitesses mesurées expérimentalement. 
Ces trois étapes sont réalisées de façon itérative. La démarche de construction du modèle 
métabolique et de sa validation est présentée dans la Figure 49. 
 
A partir des données dans la littérature : 
-comparaison des flux intracellulaires calculés, 




Création de la base de données d’E.coli: 
-réactions stœchiométriques des voies 
métaboliques, 
-réactions de synthèse des macromolécules, 
-valeurs nominales des variables symboliques 
(composition cellulaire d’E.coli). 
 
Etude de la sensibilité 
-simplification des réactions linéaires, 
-vérification de la robustesse du modèle. 
 
Validation du modèle métabolique 
 
A partir des données expérimentales 
-comparaison des vitesses calculées. 
 
 









Figure 49 : Stratégie itérative mise en œuvre pour la construction et la validation du descripteur 
métabolique pour E. coli. 
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C.3. Analyse de sensibilité du modèle métabolique 
C.3.1. Principe 
Le logiciel « descripteur métabolique » permet de réaliser une étude de sensibilité des différentes 
vitesses réactionnelles (flux) par rapport aux variations des variables symboliques et des vitesses 
fixées pour la résolution. En d’autres termes l’analyse de sensibilité permet de déterminer l’impact 
des variables d’entrée du modèle sur les variables de sortie. Il s’agit donc d’une vérification de la 
robustesse du système. Le principe de cette analyse est précédemment décrit par Bideaux (2000), 




















où  ésensibilitS  est une matrice de sensibilité 
 f est l’expression algébrique obtenue par la résolution du système 
 x est la varible symbolique 
C.3.2. Résultats 
Dans cette étude, l’influence des variables symboliques du modèle est étudiée sur l’estimation des 
vitesses de la production de biomasse ( Xr ) et de dioxyde de carbone ( 2COr ), à partir des vitesses 
connues (vitesses de consommation de glucose et d’oxygène, Sr  et 2Or  respectivement). Ces 
vitesses sont des valeurs réconciliées et issues des travaux de Taymaz-Nikerel et al. (2010) en 
culture continue d’E. coli K-12 au taux de dilution de 0,1 h-1 en régime permanent.  
Variables d’entrée Variables de sortie 
Sr  
Descripteur métabolique 




Les Figure 50, Figure 51 et  Figure 52 représentent l’analyse de sensibilité de la vitesse de 
formation de la biomasse pour les variables symboliques représentant respectivement les 
compositions des macromolécules, des acides aminés et des lipides. Les abréviations désignant les 
variables symboliques sont présentées dans l’annexe 1. Il est considéré que si la fonction de 
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Figure 50: Analyse de sensibilité de la vitesse de formation de la biomasse pour les variables 
symboliques représentant la composition en macromolécules de la biomasse: qttprotein, qttlipids, 





































































































Figure 51: Analyse de sensibilité de la vitesse de formation de la biomasse pour les variables 
symboliques représentant la composition en acides aminés de la biomasse : coeffleu, coefflys coeffval, 
coeffileu, coeffphe, coeffarg, coefftyr, cpeffpro, coeffala, coeffglum, coeffglut, coeffthr, coeffgly, 
coeffasn, coeffmet, coefftry, coeffser, coeffhis et coeffcys. 
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Figure 52: Analyse de sensibilité de la vitesse de formation de la biomasse pour les variables 
symboliques représentant la composition lipidique de la biomasse : coeffpe, coeffpalpe, coeffstepe, 
coeffpg, coeffpalpg, coeffdpg, coeffstepg, coeffpaldpg et coeffstedpg. 
 
C.3.3. Discussion 
D’après l’analyse de sensibilité de la vitesse de formation de biomasse ( Xr ), les compositions en 
protéines et en lipides sont les deux facteurs qui ont une grande influence sur la variabilité de cette 
vitesse, suivi respectivement par l’ARN, le peptidoglycane, l’ADN, les lipopolysaccharides et le 
glycogène (Figure 50). En se focalisant sur les compositions en protéines (acides aminés) et en 
lipides (phospholipides), la sensibilité de Xr  par rapport aux variables symboliques des acides 
aminés est présentée sur la Figure 51. Parmi les acides aminés considérés, les compositions en 
leucine, lysine, valine et isoleucine semblent avoir une influence moyenne sur l’estimation de Xr  
devant les autres acides aminés. Quant à l’influence la composition en lipides, il apparaît sur la 
Figure 52 que l’estimation du Xr  est également très sensible au pourcentage de 
phosphatidyléthanolamine (PE), phospholipide le plus abondant chez E. coli. En effet, les lipides 
sont majoritairement des phospholipides chez E. coli et des lipopolysaccharides. La composition 
des phospholipides est 75% de phosphatidyléthaolamine (PE), 18% de phosphatidylglycérol (PG), 
5% de diphosphatidylglycérol (DPG) et des traces de phosphatidylsérine (Ingraham et al., 1983b).  
Par conséquent, cette analyse révèle l’importance des valeurs nominales des variables 
symboliques utilisées, pour le calcul des flux et des vitesses extracellulaires inconnues, en 
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particulier pour les protéines et les lipides. Il existe de nombreuses analyses de la composition en 
macromolécules d’E. coli dans la littérature mais très peu de publications fournissent des analyses 
complètes. Parmi ces publications, les données de Neidhardt (Neidhardt, 1987a) sont souvent 
utilisées (totalement ou partiellement) comme données de référence pour l’étude des flux 
métaboliques chez E. coli. Ces travaux présentent la composition complète de la souche E. coli 
(protéines, ARN, ADN, lipides, lipopolysaccharide, peptidoglycane, glycogène et les autres 
métabolites ainsi que les co-facteurs), obtenues à partir d’une culture d’E. coli B/r sur milieu 
minimum/glucose en fin de phase exponentielle, à 37°C et en condition d’aérobie. Cependant il 
est important de noter que la composition macromoléculaire et l’activité métabolique d’E. coli 
varient significativement avec des changements de conditions de croissance, en particulier l’ARN 
et les protéines (Ingraham et al., 1983a). Un choix pertinent de la composition macromoléculaire 
(valeurs des variables symboliques) en fonction des conditions culture est essentiel pour diminuer 
l’incertitude du calcul. Les variables symboliques sont présentées dans l’Annexe 1. 
C.4. Validation du descripteur métabolique chez E. coli 
La validation du descripteur métabolique s’avère nécessaire avant son application pour les calculs 
des flux dans différentes conditions, en évaluant la capacité du système d’équation à calculer à la 
fois des vitesses extracellulaires à partir des vitesses connues ainsi que des flux intracellulaires. 
Ces flux calculés doivent être déterminés via le modèle et ensuite comparés avec des données 
mesurées connues provenant à la fois de la littérature et des données expérimentales obtenues 
dans le cadre de ces travaux. 
C.4.1. Validation du descripteur métabolique par des données de la littérature 
La construction du réseau métabolique est réalisée pour la souche E. coli en condition d’aérobie. 
Deux travaux récents de Taymaz-Nikerel et al. (2010) et de Schaub et al. (2008) sont choisis afin 
d’évaluer le modèle métabolique et de le valider. Ces deux travaux sont réalisés en cultures 
continues avec la souche E. coli K-12. Taymaz-Nikerel et al. (2010) estiment expérimentalement 
in vivo le ratio P/O et l’énergie de maintenance chez E. coli MG1655 à partir de 8 chémostats 
avec différents taux de dilution (0,025 ; 0,05 ; 0,1 et 0,3 h-1) et différentes sources de carbone 
(glucose, acétate et glycérol). Ces paramètres sont ensuite intégrés dans leur modèle 
stœchiométrique permettant le calcul des flux intracellulaires. Quant aux travaux de Schaub et al. 
(2008), l’approche du marquage isotopique (13C) est alors utilisée afin de quantifier les 
métabolites intracellulaires et d’analyser le potentiel métabolique des systèmes biologiques à 
l’état stationnaire et pendant la phase transitoire dans les voies du métabolisme central, sur un 
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intervalle de temps court (jusqu’à 10 min). En combinant le système d’équations 
stœchiométriques avec les données issues des marquages isotopiques, le modèle des flux 
métaboliques est établi. Ces auteurs concluent que leur modèle augmente la sensibilité de 
l’estimation des flux en intégrant l’aspect dynamique du potentiel métabolique. 
Dans cette section, leurs résultats expérimentaux (Schaub et al., 2008; Taymaz-Nikerel et al., 
2010) sont utilisés afin de tester la capacité du descripteur métabolique ici construit à calculer la 
distribution des flux intracellulaires. Les flux intracellulaires calculés sont normés par rapport à 
l’entrée de substrat et présentés en mole pour 100 moles de glucose consommé.  
C.4.1.1. Résultats 
Les données expérimentales obtenues lors de travaux de Taymaz-Nikerel et al. (2010) et de 
Schaub et al. (2008) en cultures continues d’E. coli au taux de dilution (D) égal à 0,1 h-1 sont 
indiquées dans le Tableau 19 et le Tableau 20 respectivement. Les vitesses spécifiques Sq  et 2Oq , 
variables non-redondantes pour la résolution du système d’équations, sont utilisées comme 
variables d’entrée pour calculer, d’une part, les vitesses spécifiques ( Xq et 2COq ) et d’autre part les 
flux intracellulaires. La comparaison de ces vitesses est présentée respectivement dans le Tableau 
19 et le Tableau 20. Les flux intracellulaires calculés sont également comparés avec les valeurs de 
la littérature, présentés dans la Figure 53. 
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Tableau 19 : Vitesses expérimentales (réconciliées) utilisées pour résoudre les équations 
stœchiométriques (Taymaz-Nikerel et al., 2010). Les valeurs sont exprimées en mmol CmolX-1 h-1 en 
régime permanent du chémostat avec D = 0,1 h-1 chez E. coli K-12. 
Vitesses(1) Valeurs expérimentales Valeurs calculées % Ecart relatif(4) 
Sq−  33,3±0,7(2) - - 
2Oq−  74,7±1,2
(2)
 - - 
2COq  83,6±1,5 82,9
(3)
 0,8 
Xq  116,0±2,7 106,8(3) 7,9 
(1) -qS et -qO2, vitesses spécifiques de consommation de substrat et d’O2 ; qCO2 et qX vitesses spécifiques de 
production de CO2 et de biomasse. 
(2)  Vitesses fixées pour résoudre le système. 
(3)  Vitesses calculées à partir du descripteur métabolique 

















Tableau 20 : Vitesses expérimentales utilisées pour résoudre le système d’équations (Schaub et al., 
2008). Les valeurs sont exprimées en mmol gX-1 h-1 (qX en gX gX-1 h-1) en régime permanent du 
chémostat avec D = 0,1 h-1 chez E. coli K12. 
Vitesses(1) Valeurs expérimentales Valeurs calculées % Ecart relatif(4) 
Sq−  1,13(2) - - 
2Oq−  2,42
(2)
 - - 
2COq  2.57 2,77
(3)
 7,6 
µ 0.10 0,117(3) 12,3 
(1) -qS et -qO2, vitesses spécifiques de consommation de substrat et d’O2 ; qCO2 et µ vitesses spécifiques de 
production de CO2 et de biomasse. 
(2)  Vitesses fixées pour résoudre le système. 
(3)  Vitesses calculées à partir du descripteur métabolique 
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Figure 53: Schéma de la distribution des flux intracellulaires pour la croissance en aérobie sur glucose 
avec D = 0,1 h-1 chez E. coli K-12. Les valeurs supérieures (noires) représentent les flux issus de 
Taymaz-Nikerel et al., (2010) et par Schaub et al. (2008). Les valeurs inférieures (Bleues) représentent 
les flux calculés par le descripteur métabolique développé dans ce travail. 
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Afin d’évaluer la capacité du modèle métabolique à calculer les flux ainsi que les vitesses 
extracellulaires, les vitesses spécifiques Sq  et 2Oq  obtenues à partir des cultures continues d’E. 
coli à D = 0,1 h-1 issues la littérature sont utilisées comme variables d’entrée dans notre 
descripteur métabolique (Tableau 19 et Tableau 20). Ce dernier permet donc de générer les 
vitesses spécifiques µ et 
2COq  (Tableau 19 et Tableau 20) ainsi que la distribution des flux 
métaboliques (Figure 53). Les valeurs de µ et 
2COq  calculées dans les deux cas d’étude sont 
proches des valeurs expérimentales avec les écarts relatifs moyens de 4,2 % pour 
2COq  et 10,1 % 
pour µ. Toutefois, les valeurs calculées par notre descripteur sont plus proches des valeurs issues 
de l’étude de Taymaz-Nikerel et al. (2010) que de celles de Schaub et al. (2008). Ceci peut être dû 
au fait que les valeurs dans les travaux de Taymaz-Nikerel et al. (2010) sont réconciliées, ce qui 
n’est pas le cas de celles de Schaub et al. (2008). En d’autres termes lorsque le descripteur a 
résolu le système d’équation à partir des vitesses d’entrées fixées « non réconciliées », l’écart 
entre valeurs expérimentales et théoriques peut être liée au fait que les valeurs théoriques résultant 
d’un recouvrement à 100 % du bilan carbone. 
Concernant la distribution des flux métaboliques, ils sont similaires et sont du même ordre de 
grandeur dans la voie glycolytique (Figure 53). La répartition des flux entre les voies glycolytique 
et du pentose phosphate (PP) au niveau du nœud du glucose-6-phosphate est souvent utilisée dans 
la littérature pour comparer la distribution des flux vers ces deux voies métaboliques. En effet, le 
glucose est à la fois le substrat des voies du PP et de la glycolyse entre lesquelles la distribution 
des flux dépend des exigences cellulaires en énergie métabolique (ratio NAD/NADP) et en 
précurseurs biosynthétiques dans une condition donnée. En utilisant les données de Taymaz-
Nikerel et al. (2010) issues de culture E. coli K-12 en chémostat à D = 0,1h-1, le ratio des flux 
entre les voies glycolytique/PP calculé à partir du descripteur métabolique développé dans ce 
travail est de 57/43 %, ce qui est en accord avec le ratio de 56/44 % déterminé par Taymaz-
Nikerel et al. (2010), le ratio de 57/41% déterminé par Kayser et al. (2005) sur E. coli en 
chémostat à D = 0,066 h-1, le ratio de 55/44 % déterminé par Schaub et al. (2008) avec le 
marquage isotopique 13C sur E. coli en chémostat à D = 0,1 h-1 et le ratio de 54/44 % déterminé 
par Emmerling et al. (2002) avec le couplage entre la méthode de Résonance Magnétique 
Nucléaire (RMN) et le marquage isotopique 13C pour E. coli en chémostat à D = 0,09 h-1.  
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Toutefois certains travaux mentionnent des différences entre les valeurs de ce ratio en conditions 
similaires. Pour une culture d’E. coli en chémostat à D = 0,1 h-1, Schmid et al. (2004) déterminent 
un ratio de 72/27% tandis que Chassagnole et al. (2002) reportent un ratio de 29/70 %. Ces écarts 
pourraient être en partie expliqués par le fait que plusieurs réactions biochimiques impliquant le 
pouvoir réducteur (NADH et/ou NADPH) ne sont pas clairement identifiéess et connues. De ce 
fait, le choix entre NADH ou NADPH peut sensiblement affecter la distribution des flux entre les 
voies de la glycolyse et du PP afin de subvenir à la demande anabolique en termes de pouvoir 
réducteur du microorganisme. 
En conclusion, le descripteur métabolique d’E. coli ici développé permet de calculer de façon 
satisfaisante et fiable les flux intracellulaires et les vitesses. Ce descripteur validé à partir des 
résultats mentionnés dans la littérature, est le modèle utilisé dans l’ensemble de ce document 
comme outil pour le calcul des vitesses lors des cultures E. coli DPD 2085 en modes batch et 
chémostat.  
C.4.2. Validation du descripteur métabolique par des données expérimentales 
Afin de valider le modèle métabolique construit, la comparaison entre les résultats théoriques et 
expérientaux est effectuée à la fois à partir de résultats antérieurs mentionnés dans la littérature 
mais également à partir des résultats expérimentaux acquis au cours de ce travail de recherche. 
C.4.2.1. Résultats 
 
a) Cultures en mode batch 
A partir des données expérimentales obtenues en mode batch selon les conditions opératoires 
décrite dans la partie II Matériels et méthodes (), les données sont lissées et leurs dérivés 
permettent le calcul des vitesses nettes (en mol h-1 ou pour la vitesse de formation de la biomasse 
en g h-1). Il s’agit de données non-réconciliées. Les variables d’entrée utilisées dans le descripteur 
sont Sr , 2Or , Acétater  et Formater  et la résolution du système d’équations génère les variables de 
sortie Xr  et 2COr . La comparaison entre les variables mesurées et calculées par le descripteur est 
présentée dans la Figure 54. 
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Figure 54: Comparaison entre les valeurs expérimentales et les valeurs calculées par le descripteur 
développé dans ce document pour les vitesses rCO2 et rX en fonction du temps (A, C). Corrélation entre 
les valeurs calculées et les valeurs expérimentales (B, D). 
 
b) Cultures en chémostat 
Deux chémostats indépendants stabilisés en régime permanent (RP) avec la souche E. coli 
DPD2085 sont caractérisés par des concentrations constantes en biomasse et en composés gazeux 
dans le flux de gaz de sortie. Les conditions expérimentales mises en œuvre sont précédament 
décrites dans la partie II Matériels et méthodes (B.3. Cultures en fermenteur). Le rendement 
moyen, SXY , en RP est de 0,42 ± 0,05 gX gS-1 et la concentration moyenne de glucose résiduel est 
de 0,010 ± 0,004 mM. Les vitesses spécifiques de consommation de substrat et de production de 
métabolites ainsi que les bilans carbone/redox sont présentés dans le Tableau 21. Des quantités 
très réduites d'acétate et de formate sont détectés en RP, 0,06 ± 0,01 mM et 0,03 ± 0,01 mM, 
respectivement. Ces faibles quantités en acides organiques produits sont considérées comme 
négligeables pour le calcul des flux métaboliques. Les vitesses fixées pour le calcul, Sq  et 2Oq , 
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ainsi que les vitesses calculées, 
2COq  et Xq , avec les écarts relatifs associés sont représentés dans 
le Tableau 22. 
Tableau 21: Bilans carbone et redox ainsi que les vitesses spécifiques (qi) calculés à partir des données 
expérimentales de deux chémostats indépendants d’E. coli DPD2085 en régime permanent. 




h-1 g L-1 gX L-1 mmol CmolX-1 h-1   
SS1(a) 0,136 10,794 4,23±0,05 135,9 47,2±0,5 132,8±5,3 144,6±2,4 99,0±0,6 97,6±1,6 
SS2(a) 0,164 11,242 4,78±0,12 163,9 52,6±2,8 136,4±8,8 147,1±8,4 98,6±2,7 98,2±2,6 
(a)
 les résultats de ces chémostats en régime permanents se réfèrent à la Partie IV-Chapitre 1. 
 
Tableau 22: Les vitesses expérimentales (non-réconciliées) utilisées pour résoudre le système. Les 
valeurs sont exprimées en mmol CmolX-1 h-1 en régime permanent des chémostats de la souche E. coli 
DPD2085. 
 D = 0,136h-1 D = 0,164 h-1 
Vitesses(a) qexp qcal % er(d) qexp qcal % er(d) 
qS -47,2±0,5(b) - - -52,6±2,8(b) - - 
qO2 -132,8±5,3(b) - - -136,4±8,8(b) - - 
qCO2 144,6±2,4 142,8(c) 1,2 147,1±2,7 148,4 0,9 
µ 135,9 133,1(c) 2,1 163,9 158,3 3,4 
(a) 
-qS et -qO2, vitesses spécifiques de consommation de substrat et d’O2 ; qCO2 et µ vitesses spécifiques de 
production de CO2 et de biomasse. (b)
 Vitesses fixées pour résoudre le système. 
(c) 
 Vitesses calculées à partir du descripteur métabolique 
(d) 












La Figure 54 A et C montre une comparaison de l’évolution des vitesses 
2COr  et Xr  en fonction du 
temps pendant la croissance exponentielle en mode batch. Elles sont calculées par résolution du 
modèle de type descripteur métabolique développé dans ce travail, en utilisant Sr , 2Or , Acétater , 
Formater  comme variables d’entrée. En tracant les valeurs 2COr  et Xr  calculées en fonction des 
valuers 
2COr  et Xr  expérimentales, des relations linéaires sont observées (Figure 54 B et D) et 
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leurs pentes sont supérieures à 1 ; cette observation signifie que les valeurs 
2COr  et Xr  calculés 
sont surestimées d’environ 17 % par rapport aux valeurs expérimentales. Une telle surestimation 
peut être attribuée à l’utilisation des données non-réconciliées : les bilans carbone/redox sont 
bouclés à environ 93 % pendant la culture en mode batch. Cet écart peut provenir, d’une part, la 
précision de la mesure  lorsque les concentrations d’acétate et de formate produit sont inférieures 
aux limites de quantification par CLHP (limites de quantification de 0,3 g L-1). D’autre part, la 
composition des macromolécules choisie pour déterminer les constantes symboliques sont des 
moyennes des compositions en chémostat, qui peuvent être différentes de celles en batch car la 
composition en macromolécules dépend des taux de croissance (Kayser et al., 2005; Taymaz-
Nikerel et al., 2010).  
En regime permanent, les calculs des vitesses 
2COr  et Xr  (Tableau 22) permettent l’obtention de 
valeurs avec des écarts relatifs inférieurs à 5 % pour le µ et à 1 % pour la 
2CO
q . Comparés aux 
résultats en mode batch, les valeurs issues du modèle permettent une estimation des valeurs 
réelles avec une précision très satisfaisante pendant le régime permanent du chémostat chez E. 
coli DPD2085. 
C.4.3. Conclusion 
Les résultats des calculs à partir du descripteur métabolique montrent un accord satisfaisant entre 
les valeurs calculées et expérimentales issues de la littérature ou de ces travaux, quel que soit le 
mode de conduite de la culture. Le modèle de type descripteur métabolique d’E. coli développé 
dans ce projet est donc validé ; les réactions stœchiométriques et les valeurs des variables 
symboliques choisies pour la construction de ce modèle permettent une estimation correcte des 
vitesses et des distributions des flux métaboliques, en accord avec les flux calculés à partir des 
modèles métaboliques établis à partir de mesures utilisant le marquage isotopique (13C) couplé ou 
non à la spectrométrie de masse et/ou à la RMN (Schaub et al., 2008). Le calcul des flux 
intracellulaires est un outil précieux lorsque les quantifications des métabolites intracellulaires - 
mesures in vivo - sont, relativement délicates à effectuer expérimentalement. Cet outil est 
particulièrement intéressant pour calculer la quantité de biomasse produite pendant la phase 
transitoire de réponse aux pulses. Cette donnée essentielle pour la détermination des vitesses 
spécifiques est très difficilement accessible expérimentalement sur une échelle des temps de 
l’ordre de quelques secondes.  
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 Caractérisation du réacteur et du système d’échantillonnage rapide 
 
 Compte tenu des exigences de quantification décrites à partir de la revue bibliographique, 
une configuration spécifique de bioréacteur est développée, dédiée à l’étude des réponses 
dynamiques en régime transitoire ; cette configuration, décrite dans ses dimensions, son 
équipement spécifique de sondes et d’échantillonnage rapide, est désormais opérationnelle 
et le régime de l’écoulement turbulent d’un fluide dans le réacteur est caractérisé. 
 Le temps de mélange est estimé et égal à 1,4 s à 95 % du mélange idéal avec les 
caractéristiques géométriques de notre réacteur. 
 Les constantes de temps de réponse des sondes utilisées dans cette étude sont déterminées et 
correspondent à 16,3 ± 1,0 s pour la sonde pO2, à 2,4 ± 0,5 s pour la sonde pH et à 10,6 ± 
0,1 s pour la sonde de température. 
 Le système d’échantillonnage rapide permet de prélever un volume réduit de moût de 
fermentation (≤ 300 µL par échantillon) avec un temps de séjour de l’échantillon dans le 
système d’échantillonnage minimisé et égal à 1,54 s.  
 
 Comparaison des stratégies d’apport en ampicilline durant les cultures en mode 
chémostats 
 Afin de maintenir la stabilité des plasmides, deux stratégies d’apport en ampicilline ont été 
testées : i) apport continu de 0,15 g L-1 ampicilline, ii) apport périodique (de type pulse) de 
150 g L-1 ampicilline. La même quantité d’ampicilline est rajoutée pour les deux cultures en 
mode chémostat pour un temps de séjour donné. 
 Pendant les cultures en mode batch, la proportion entre les cellules avec et sans plasmide 
reste stable. 
 Pendant les cultures en mode chémostat, deux phases sont distinguées : Phase I, la 
proportion entre les cellules avec et sans plasmide reste stable pour les deux chémostats (de 
0 à 125h) ; Phase II, cette proportion décroît ; cependant l’apport périodique en ampicilline 
permet de ralentir la perte plasmidique. 
 La proportion de cellules Viables et Non Cultivables (VBNC)  augmente au cours du temps 
dans la culture en mode chémostat. La morphologie des cellules reste inchangée malgré la 
diminution progressive des cellules contenant les plasmides et l’apparition des VBNC. 
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 L’induction du régulon RpoS est observée quand la proportion entre deux sous-populations 




 Descripteur métabolique pour Escherichia coli 
 Le descripteur métabolique, basé sur une approche de type « analyse des flux 
métabolique », est développé, en utilisant les différentes bases de données d’E. coli existant 
dans la littérature. 
 L’analyse de sensibilité du modèle indique que la composition macromoléculaire en 
protéines et en lipides utilisée dans le modèle a une influence majeure sur l’estimation de la 
vitesse de formation de biomasse.  
 Le descripteur métabolique pour la souche E. coli permet de calculer de façon satisfaisante 
les vitesses extracellulaires ainsi que la distribution des flux intracellulaires ; la validation a 
été réalisée à partir des données expérimentales et des données issues de la littérature. 
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Chapitre IV-1 : Dynamique des réponses transitoires chez 
E. coli à une perturbation nutritionnelle : effet d’un pulse 
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Chapitre IV-1 : Dynamique des réponses transitoires chez E. coli à 
une perturbation nutritionnelle : Effet d’un pulse en glucose de 
différentes concentrations 
 
A. Introduction du chapitre 
Ce chapitre est rédigé sous forme d’un article scientifique actuellement publié dans « Applied 
Microbiology and Biotechnology » (Sunya et al., 2012a). 
Il décrit une comparaison des dynamiques de réponse de la souche E. coli DPD2085 à des ajouts 
pulsés de glucose à différentes concentrations (0,08, 0,4 et 1 g L-1) dans des cultures continues 
indépendantes stabilisées en régime permanent au taux de dilution voisin de 0,15 h-1. Le choix de 
la nature et de l’intensité des perturbations est argumenté par l’analyse bibliographique : Enfors et 
al. (2001), montrent par simulations le profil de fluctuation de la concentration de sucre de l’ordre 
du mg L-1 dans un réacteur de 22 m3 avec un seul point d’alimentation en substrat à forte 
concentration. 
Plusieurs études sont consacrées à la description et la caractérisation des dynamiques des réponses 
transitoires d’E. coli à des perturbations de glucose, néanmoins, il reste à ce jour très difficile 
d’évaluer l’impact de l’effet concentration sur les dynamiques de réponse. En effet la difficulté 
réside dans la comparaison de résultats obtenus dans des conditions et dispositifs expérimentaux 
différents (souche, milieu de culture, échantillonnage, méthode analytique et conduite de 
fermentation) mis en œuvre par les diverses équipes de recherche. 
La première partie de ce travail consiste à décrire et quantifier le comportement d’E. coli 
DPD2085 en régime permanent puis pendant le régime transitoire en réponse aux pulses de sucre 
de différentes concentrations. Le suivi cinétique des variables d’état et d’environnement permet 
de déterminer les vitesses spécifiques dans chacune des conditions. Un effort important est 
consacré à l’échantillonnage, l’analyse et le traitement mathématique des résultats dans le cas des 
réponses transitoires. Ces réponses quantifiées au niveau macroscopique sont comparées aux 
réponses moléculaires (mesure de la bioluminescence). Enfin, la dernière partie, est une 
discussion générale des résultats avec confrontation aux données de la littérature. 
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B. Publication : Comparison of the transient responses of Escherichia 
coli to a glucose pulse of various intensities 
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Dynamic stimulus-responses of E. coli DPD2085, yciG::LuxCDABE reporter strain, to glucose 
pulses of different intensities (0.08, 0.4 and 1 g L-1) were compared using glucose-limited 
chemostat cultures at dilution rate close to 0.15 h-1. After at least five residence times, the steady-
state cultures were disturbed by a pulse of glucose, engendering conditions of glucose excess with 
concomitant oxygen limitation. In all conditions, glucose consumption, acetate and formate 
accumulations followed a linear relationship with time. The resulting specific uptake and 
production rates as well as respiratory rates were rapidly increased within the first seconds, which 
revealed a high ability of E. coli strain to modulate its metabolism to a new environment.  For 
transition from glucose-excess to glucose-limited conditions, the cells rapidly re-established its 
pseudo-steady state. The dynamics of transient responses at the macroscopic viewpoint were 
shown to be independent on the glucose pulse intensity in the tested range. On the contrary the E. 
coli biosensor yciG::luxCDABE revealed a transcriptional induction of yciG gene promoter 
depending on the quantities of the glucose added, through in-situ and online monitoring of the 
bioluminescence emitted by the cells. Despite many studies describing the dynamics of the 
transient response of E. coli to glucose perturbations, it is the first time that a direct comparison is 
reported, using the same experimental design (strain, medium, experimental set-up), to study the 
impact of the glucose pulse intensity on the dynamics of microbial behaviour regarding growth, 
respiration and metabolite productions. 
Keywords:  
Dynamic responses; Escherichia coli biosensor yciG::luxCDABE; Effect of the glucose intensity; 
Glucose pulse; In situ and online bioluminescence monitoring.  
 
B.2. Introduction 
With the increasing interest in the use of bioprocesses to substitute traditional chemical processes 
for production of synthons (chemical intermediates, building blocks,…) and/or biomolecules 
(metabolites, recombinant proteins,...), a deep understanding of the dynamics of interactions 
between microorganisms and microenvironment is one of the major challenges to improve the 
bioprocess scale-up (Neubauer & Junne, 2010). Indeed, it is well-known that inside industrial 
bioreactors microorganisms encounter local concentration gradients, due to both process mode 
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and mixing efficiency which affect the global bioprocess performance (Enfors et al., 2001; Lara et 
al., 2006a; Hewitt et al., 2007; Nienow, 2009). Many industrial biotechnologies usually use fed-
batch mode where a high concentration of feed substrate is added at one point on the top of the 
large-scale bioreactor leading to local glucose gradients (Enfors et al., 2001). Microorganisms 
circulating inside the different zones of the large-scale bioreactor are in fact submitted to various 
kinds of microenvironment perturbations which could affect the microorganism physiology: 
induction of stress responses, metabolic shifts for example (Lara et al., 2006a). In the case of E. 
coli, a high concentration of glucose would induce the well-known acetate overflow mechanism 
with a concomitant local acidification (Neubauer et al., 1995b; Wolfe, 2005; Eiteman & Altman, 
2006; Lara et al., 2008). This glucose excess could moreover lead to a local oxygen limitation 
which could engender the fermentation metabolic pathways (Clark, 1989; Xu et al., 1999a), 
thereby organic acid accumulation. 
Up to now, several studies investigating the effect of substrate gradients on E.coli responses were 
conducted both in large-scale bioreactors (Bylund et al., 1998; Xu et al., 1999a; Enfors et al., 
2001) and in scale-down bioreactors using different operating culture modes: fed-batch (Xu et al., 
1999a; Hewitt et al., 2000; Lin & Neubauer, 2000; Lin et al., 2001a) or continuous cultures 
(Schaefer et al., 1999; Buchholz et al., 2002; Chassagnole et al., 2002; Hoque et al., 2005; 
Schaub & Reuss, 2008; Lara et al., 2009; De Mey et al., 2010; Hoque et al., 2011; Taymaz-
Nikerel et al., 2011b). In order to simulate substrate gradients occurring in large-scale bioreactors, 
the scale-down strategy involved one or two stage systems: one-stage system using  substrate-
limited chemostat culture with pulse type perturbation (Theobald et al., 1993; Taymaz-Nikerel et 
al., 2011b); two-stage systems consisting of a stirred-tank reactor (STR) combined with a plug-
flow reactor (PFR) with circulation loop between the two compartments (Buchholz et al., 2002; 
Buziol et al., 2002; Visser et al., 2004; Lara et al., 2009). However the limits of the latter system 
are linked to the difficulties to get a direct measurement of oxygen concentrations created by 
substrate gradients and to sample along the PFR. Furthermore the circulation time and the volume 
ratio between the two compartments led to different competence states of the strain related to the 
history of the cells, thus the resulting behaviour to the stress conditions corresponds to the 
behaviour of different population classes.  
In order to investigate and to compare the effect of a single perturbation on the cell behaviour, 
substrat-limited chemostat culture is a precious tool to maintain cells in a chosen physiological 
steady-state. Most of the studies using chemostat mode have been carried out at low dilution rate 
(<0.2h-1) to avoid co-metabolite productions, only biomass should be produced in those 
conditions. However, Schaub and Reuss (2008) studied the effect of glucose pulse on different 
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dilution rates in order to quantify the impact on intracellular metabolite concentrations and thus to 
provide  information on the dynamic behaviour of the superior part of the glycolytic pathway 
which are involved in the PTS transport. Different wild-type strains, gene knock-out mutants and 
different type of pulses were carried out and the resulting microbial responses were analysed at 
the macroscopic level (kinetics of substrate uptake and extracellular metabolite productions, 
intracellular metabolite quantifications, and metabolic flux analysis) (Schaefer et al., 1999; 
Buchholz et al., 2002; Chassagnole et al., 2002; Hoque et al., 2005; Schaub & Reuss, 2008; Lara 
et al., 2009; De Mey et al., 2010; Hoque et al., 2011; Taymaz-Nikerel et al., 2011b) and at the 
molecular level using microarrays and quantitative RT-PCR (Lara et al., 2006b; Ishii et al., 2007). 
Perturbations with different substrates (glucose, glycerol, pyruvate, succinate and acetate) were 
also conducted (Buchholz et al., 2002; Link et al., 2009).  
Despite a number of studies describing the transient microbial responses to a sudden change of 
substrate concentration, it is still quite difficult to evaluate whether E. coli would have a similar 
behaviour in response to a glucose pulse of different intensities due to the various experimental 
designs: various strains, media, pulse intensities, analytical methods, sampling methods. The 
purposes of this paper are: i) to present a direct comparison of the dynamics of the transient 
responses of E. coli DPD 2085, containing yciG::luxCDABE fusion, to a glucose pulse of three 
different intensities on steady-state glucose limited chemostats under the same operating 
conditions; ii) to investigate the impact of the glucose pulse intensity on the transcriptional 
induction of a specific promoter which involved in stress response by means of the biosensor 
E.coli strain through in situ and on-line bioluminescence monitoring. However this latter part has 
been specifically described in the previous work (Sunya et al., 2012b) and this paper shows the 
integration of both the dynamics of extracellular metabolite response and the induction of the 
transcriptional response. 
 
B.3. Materials and Methods 
B.3.1. Bacterial strain  
The strain E. coli DPD2085 which is a plasmid-based lux fusion was obtained from DuPont company (USA). 
Plasmid/strain construction has been previously described (Van Dyk et al., 1998; Van Dyk & Rosson, 1998; Van 
Dyk et al., 2001b; Zanzotto et al., 2006). Briefly a plasmid pDEW215 was constructed from a moderate-copy-
number probe vector pDEW201 containing the promoterless luxCDABE cassette from Photorhabdus 
luminescens. The probe vector construction and its restriction map were described in detail by Van Dyk and co-
workers (Van Dyk & Rosson, 1998; Van Dyk et al., 2001a). The yciG gene promoter was fused to the probe 
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vector pDEW201 in appropriate orientation to give a plasmid named pDEW215. Then the plasmid 
transformation, pDEW215, was introduced in E. coli strain DPD1675 used as the host strain for screening for 
induction of bioluminescence from the yciG::luxCDABE genetic fusion. 
The strain was maintained at -80°C in Luria-Bertani (LB) medium (10 g L-1 tryptone, 10 g L-1 NaCl, 5 g L-1 
yeast extract and 5 g L-1 glucose), supplemented with 75 mg L-1 ampicillin, 75 mg L-1 streptomycin and 30% 
(v/v) glycerol (glycerol stocks). 
B.3.2. Minimum media composition   
The defined minimum medium (MM) used for all batch and continuous fermentations was the following (all 
concentration in g L-1): C6H8O7 (citric acid) 3.0, K2HPO4 4.0, Na2HPO4 12H2O 1.0, (NH4)2SO4 0.375, 
(NH4)2HPO4 4.0, NH4Cl 0.065, MgSO4 7H2O 0.5, CaCl2. 2H2O 0.02, FeSO4, 7H2O 0.02, Thiamine-HCl 0.01, 
MnSO4 H2O 0.01, CoCl2 6H2O 0.004, ZnSO4 7H2O 0.002, Na2MoO4 2H2O 0.002, CuCl2, 2H2O 0.001, H3BO3 
0.0005, prepared in deionised water. The pH was adjusted to 6.7 by addition of 28% (w/w) ammonia solution 
prior to sterilization. After sterilization of the medium, 10 g L-1 glucose, 150 mg L-1 ampicillin and 0.5 mL L-1 
polypropylene glycol (antifoam PPG) were added in the culture. 
B.3.3. Batch and continuous cultures 
Batch and continuous fermentations were carried out in a 1.6 L stainless-steel stirred tank bioreactor (11 cm 
diameter × 20 cm total height) with a working volume of 1 L (BIOSTAT Bplus, Sartorius, Germany). The 
vessel was equipped with 2 six-bladed Rushton impellers, fitted with four equally spaced baffles (1 cm width); 
with dissolved oxygen, pH, temperature probes; stirred speed and airflow controls. Regulation and monitoring 
were done using MFCS/win 2.1 software package. 
For each culture, one glycerol stock was streaked on a Petri dish and incubated overnight at 37°C. Only one 
colony was used for the pre-culture. Three successive steps of pre-cultures were then carried out in baffled-shake 
flasks at 10 % (v/v) ratio with increasing culture volumes (5 mL LB, 5 mL MM and 100 ml MM). The flasks 
were incubated at 37°C overnight.  
The 100 ml preculture was used for inoculating the bioreactor. Cells were exponentially grown in batch mode 
and subsequently, a glucose-limited continuous mode of operation was initiated by feeding fresh medium (MM 
supplemented with 10 g L-1 glucose and 10 mg L-1 thiamine) and removing broth from the bioreactor by means 
of a stainless steel cannula placed at the upper level of 1-L culture. The reactor was stirred at 800 rpm and 
aerated at 0.5 vvm to ensure a well-mixed reactor without any oxygen limitation. An overpressure of 60mbars 
was applied in the bioreactor headspace. pH was maintained at 6.70 and regulated by addition of 7% (v/v) 
ammonia
 
solution. The antifoam (PPG) and ampicillin were added to maintain their constant concentrations in 
the bioreactor. All continuous cultures were carried out at a dilution rate close to 0.15 h-1. The system was 
considered to be in a steady state after at least five residence times. 
B.3.4. Glucose pulse experiments and sampling system 
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A sugar pulse was performed into the bioreactor by a rapid injection of a sugar-concentrated solution using a 
sterile syringe through a septum placed on the top of the reactor. The volume injected was less than 0.5 % of the 
total working volume. During the course of the glucose pulse, the medium feed had kept running. Samples were 
taken before and after the glucose pulse. In this paper, three independent glucose pulses of different intensities 
(0.08, 0.4 and 1 g L-1) were carried out on the characterized steady-state culture. 
Samples for extracellular metabolite analysis were obtained by continuously withdrawing the broth from the 
bioreactor using a rapid sampling system. This vacuum filtration system is composed of a MultiscreenHTS 96-
well filter plate (0.45 µm pore size filter , Durapore Membrane, Massachusetts, USA) and of a receiver plate 
(0.8 mL 96-well storage plate, Thermo Scientific, UK) combined with a vacuum pump. Direct withdrawal of the 
broth at the middle of the bioreactor was performed via a needle connected to sampling tubing at the rate of 175 
µL s-1 with a small dead volume of 0.42 mL as well as a short residence time of 2 s. The broth was quasi-
instantaneously filtered. Then the supernatant of about 30-50 µL was collected for each sample in the 96-well 
receiver plate which was then kept at -4°C for further extracellular metabolite analysis. 
B.3.5. Chemical products 
The purchased chemicals were of the highest grade commercially available. The salts except for magnesium 
sulphate (Panreac, France), oligo-elements, orthophosphoric acid and ammonia solution were provided by 
Rectapur/Normapur/Prolabo. Thiamine-HCl and ampicillin-Na were purchased from Sigma (USA). A 46/51% 
(w/w) sodium hydroxide solution was obtained from Fischer Scientific (UK). Glucose and fructose were 
obtained from Rectapur/Prolabo respectively and sucrose from Merck (Germany).  
B.3.6. Biomass determination 
Cell biomass was determined from optical density measurement at 620 nm (OD620nm) using a visible 
spectrophotometer (Biochrom Libra S4) with a 2 mm absorption cell (Hellma). OD620nm was calibrated against 
cell dry weight measurements. The cells were harvested by filtration on 0.20-µm-pore-size polyamide 
membranes (Sartorius Biolab Product) and dried in an oven at 60°C (with the presence of gel silica) under a 
vacuum of 200 mm Hg (~ 26.7 kPa) for at least 48 hours (HERAEUS, France). 1 unit in OD620nm value 
corresponded to 2.06 g L-1 biomass dry weight concentration (DWC) during steady-state cultures. 
B.3.7. Determination of plasmid stability  
In order to verify that we were able to maintain a homogeneous population of our mutant E. coli strain 
throughout the chemostat runs, plasmid stability of the culture was assessed. The numbers of plasmid-bearing 
cells and of the total cells were determined using a simple plate count method on Plate Count Agar (PCA) 
medium with and without antibiotic respectively. Steady-state broth samples were withdrawn from the chemostat 
culture (about 8-h interval). One millilitre of broth was serially diluted with 9 mL sterile physiological solution 
of NaCl 0.85 % (w/v) (BioMerieux®, France) and 50 µL of the resulting cell suspension were plated out, in 
triplicate, onto PCA medium with and without 150 mg L-1ampicillin by means of  a Whitley Automatic Spiral 
Plater-WASP (Don Whitley Scientific Limited, UK). The plates were incubated overnight at 37°C and the 
Partie IV : Résultats et discussion 
 
-170- 
colonies were manually counted. Percentage of the ratio between plasmid-bearing colonies and total colonies can 
be then determined. 
B.3.8. Sugar and organic acid analysis by high-performance ionic chromatography (HPIC) techniques 
Culture supernatant was obtained by centrifuging (MiniSpin Eppendorf, USA) fermentation broth samples in 
Eppendorf tubes at 13400 rpm for 3 min and stored at -20°C. Before HPIC analysis, supernatant was filtered on 
Minisart filters 0.2 µm pore diameter polyamide membranes (SARTORIUS, Germany) and was diluted (1:10 
and/or 1:100) in deionised water. Fresh Milli-Q grade water (18.2 mΩ-cm resistance) was used for eluent 
preparations and sample dilutions. 
Glucose and organic acids concentrations were determined using an ICS-3000 system (Dionex) equipped with 
an AS autosampler (Dionex) and with an ED40 electrochemical detector (amperometric and conductivity 
detections). 
Glucose was separated on a CarboPacTM PA1 analytical (4×250 mm) and guard (4×50 mm) columns at an 
isocratic concentration of 25% deionised water (eluent 1) and 75% 200 mM NaOH (eluent 2), at a flow rate of 
1.0 mL min-1 at 30°C for 15 min, followed by a pulsed amperometric detection (a working gold electrode and a 
reference electrode pH-Ag/AgCl combination). The waveform of pulsed amperometric detection used was: t = 
0.00 s, E = 0.10 V; t = 0.20 s, E = 0.10 V (Begin); t = 0.40 s, E = 0.10V (End); t = 0.41 s, E = -2.00 V; t = 0.42 
s, E = -2.00 V; t = 0.43 s, E = 0.60 V; t = 0.44 s, E = -0.10 V; t = 0.50 s, E = -0.10 V.  
Acetate, formate, lactate, pyruvate, succinate and fumarate were separated on an IonPac AS11-HC analytical 
(4×250 mm) and AG11 (4×50 mm) guard columns equipped with a carbonate removal device (CRD 200, 4 
mm), a continuously regenerated anion trap column (CR-ATC) and an anion self-generating suppressor 
(ASRS® 300, 4 mm) followed by a conductivity detection. The mobile phase was a KOH solution (EGC II 
KOH cartridge) at a flow rate of 1.5 ml min-1. The gradient was self-generated as followed: 0 to 13min, KOH 
1mM ; 13 to 25min, the gradient increased linearly from 1 to 15mM KOH,  raised stepwise to 30 mM from 25 
to 35 min, then to 60 mM from 35 to 45 min and kept at this concentration from 50 to 55 mM and finally 
returned to 1 mM for 20 min.  
Chromatographic data were collected, analysed and quantified using Chromeleon (version 6.80 SP4 Build 
2361) software and autocalibration chromatograms. External standards (glucose and organic acids) were used 
at the beginning, the middle and the end of sample sequence to ensure the stability along the sequence analysis. 
The regression coefficients were always superior to 0.99. 
B.3.9. In situ bioluminescence measurement  
Photons emitted by E. coli yciG::luxCDABE were counted using a photomultiplier (PMT) H7360-01 Photon 
Counting Head (Hamamatsu photonics K.K., Japan). PMT was connected to a glass window specifically 
designed in the stainless-steel lightproof bioreactor. This provides in situ light intensity detection with high 
efficiency through a wide effective area of lenses (22 mm diameters). Light intensity unit is Relative Light 
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Units (RLU) per second corresponding to the sum of the photon incidents on the PMT in 1 second integration 
time.  
To ensure the absence of external light interferences in the bioreactor, background noise was measured and 
must be lower than 100 RLU s-1 according to the supplier’s value. This very low value was neglected, 
regarding to an induced signal in the order of magnitude of 107 RLU s-1. 
B.3.10. Correction of the basal bioluminescence signal 
The bioluminescence intensity is measured as a total intensity minus the basal level which is considered, in our 
studies, to be an average of the bioluminescence intensity observed in a steady-state culture. This basal level is 
quite low compared to the intensity obtained from induction of the reporter gene. The bioluminescence can be 
corrected by the following equation (de Jong et al., 2010): 
)()()( tItItI btr −=  
Where )(tI t  is the total bioluminescence intensity, )(tI b  is the average bioluminescence intensity during a 
steady-state culture, )(tI r  is the relative bioluminescence intensity. Normalization of the signal is done in 









n =  
Where )(tIn  is the normalized bioluminescence intensity, )(max tI r is the maximum value of relative 
bioluminescence intensity.  
B.3.11. Gas analysis and monitoring 
Inlet and exhaust gas analyses were conducted using a fermentation gas monitor system (LumaSense 
Technologies Europe). The system combines a multipoint sampler 1309 with a gas analyser (INNOVA 1313). 
The latter simultaneously measures the concentrations of oxygen (O2) and carbon dioxide (CO2) using two 
acoustic-based measurement methods: photo-acoustic spectroscopy to measure CO2 concentrations and 
magneto-acoustic spectroscopy to measure O2 concentrations. The acoustic gas analyser has excellent 
characteristics with regard to high precision, good accuracy, long-term stability and fast response time (0.2 s). 
Therefore it is well adapted to the exhaust gas monitoring during transient responses in well-controlled high-
performance bioreactors (Christensen et al., 1995).  
B.3.12. Calculation methods 
Glucose uptake and organic production rates 
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The glucose uptake rate (rS), acetate and formate production rates (racetate, rformate) were calculated from their 
measured data by means of the respective mass balance, taking into account the volumetric feed medium rate 
and the withdrawal volume from the sampling. 
Offgas rates 
The oxygen uptake rate (
2Or ) and carbon dioxide production rate ( 2COr ) were calculated from the mass and gas 
balances in the gas and liquid phases as described in Part II (cf. D.3. Calcul des vitesses pour les composés 
gazeux). During the substrate perturbation, exhaust gas analysis was conducted every second, considering that 
the composition of the inlet air maintains constant. The 
2Or  and 2COr  were calculated from the differences 
between the inlet and outlet gas compositions, taking into account the evolutions of the temperature, pH, 
salinity, liquid volume in the reactor. 
Estimation of the specific growth rate during the glucose pulse 
In most recent study, Taymaz-Nikerel and co-workers (2011b) estimated the dynamics of growth rate of E. coli 
after the glucose pulse on aerobic glucose-limited chemostat by means of the degree of reduction balance and 
of the ATP stoichiometry (very low turnover time of ATP about 1s). They found the same increase of growth 
rate estimated from these both independent calculation methods. Therefore the changes in biomass formation 
rate in response to the exposure to glucose excess conditions were calculated, using the degree of reduction 
balance with the available measurements data (formate and acetate productions, glucose and oxygen 
consumptions) as mentioned in the following equation:  
formateformateacetateacetateOOSSXX rrrrr γγγγγ −−+= 22 . 
Then growth rates were determined as the ratio rx/X where X is the biomass concentration. 
 
B.4. Results 
B.4.1. Steady-state chemostat characteristics and glucose pulse experiments 
Three steady-state runs (SS1, SS2 and SS2) were characterized and assessed by a stable biomass 
concentration and a constant concentration of the exhaust gases. The steady state cultures were 
performed at the dilution rates of 0.14 and 0.16 h-1. The mean biomass yield on glucose (Yx/s) at 
steady states is 0.42±0.05 gX gS-1 and the mean residual glucose concentration is 0.010±0.004 mM. 
Trace amounts of acetate and formate were also detected in steady-state cultures, 0.06±0.01 mM 
and 0.03±0.01 mM corresponding to 0.038±0.007 and 0.021±0.007 mmol CmolX-1 h-1 
respectively. The carbon and redox balances at steady-state conditions were calculated as the ratio 
of the amounts of carbon (Csubstrats/Cproducts) and of the number of moles of electrons for transfer to 
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O2, corresponding to 98 and 97 % respectively (Figure 23). In addition, plasmid stability of E. coli 
DPD2085 was verified throughout the chemostat. The percentage of the ratio between numbers of 
plasmid-bearing cells and of total cells was always superior to 80% at the moment of the glucose 
pulse experiments. 
 
Tableau 23: Carbon and redox recoveries were calculated from the raw data of the steady-state 
glucose-limited chemostats of E. coli DPD2085. Average specific uptake and production rates 











(SS) (h-1) (g L-1) (gX L-1) (mmol CmolX-1 h-1) (%) (%) 
SS1 0.14 10.8 4.21±0.05 48.2±0.5 136.1±0.5 146.2±0.5 98.3±0.9 97.5±0.9 
SS2 0.16 11.2 4.78±0.12 52.6±2.8 136.4±8.8 147.1±8.4 98.7±2.7 98.3±2.6 
SS3 0.14 10.8 4.26±0.02 46.2±0.2 127.8±5.5 142.1±1.6 99.6±0.1 97.3±2.4 
 
Tableau 23 represents the characterized aerobic steady states of glucose-limited chemostat runs 
under similar operating conditions. After at least 5 residence times of each steady state, the 
glucose pulse of different intensities (0.08, 0.4, 1 g L-1) was carried out directly in the bioreactor, 
corresponding to time zero. The time-frame period of the glucose pulse of different intensities can 
be divided into three different phases (Figure 55). 
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Figure 55: Scheme of the defined different time periods after performing a glucose pulse on a 
steady-state chemostat culture. 
Phase I, right after the glucose pulse, corresponded to the presence of excess glucose concomitant 
with oxygen limitation and organic acid excretion. Afterwards, Phase II, E. coli was no longer in 
glucose excess conditions, and the strain switched its metabolism from glucose excess to glucose 
limitation with a re-assimilation of acetate. Following this phase, a new glucose-limited culture 
was established, Phase III.  
B.4.2. Standard online measurements 
Standard online measurements such as dissolved oxygen (DO), pH and volume fractions of O2 
and CO2 in the exhaust gas reflect changes in the metabolic activity of the cells as results of 
modification of their environmental conditions. These parameters provide directly global 
observations of the cellular responses inside the bioreactor. The dynamics of these online 
monitoring parameters (DO, pH, offgas-O2 and offgas-CO2) were compared after the glucose 
pulse at time zero (Figure 56). Phase I, sharp and rapid decreases in dissolved oxygen (DO) 
occurred and reached a lower level in DO between 0.4 to 2.9 % (0.7 to 5.3 µmol O2 L-1) within 
about 1.5 minutes (Figure 56 A), thereby the cells can be considered to be under microaerobic 
conditions. Such a decrease of DO pointed out a rapid increase in oxygen uptake rate of E. coli 
which was consistent with the offgas measurements (Figure 56 C-D). In the same manner, the pH 
values rapidly dropped due to an extracellular acidification as results of both accumulations of 
organic acids and produced CO2. One can notice that the pH profile of the 0.4 g L-1 glucose pulse 
experiment was different from the two others because different Proportional-Integral (PI) 
controllers were applied for pH regulation in different experiments.  
In Phase II, the cells switched back to the glucose-limited condition, accompanied by rapid 
increases in DO, pH and offgas-O2 and a gradual decrease in offgas-CO2. Nevertheless, the 
dynamics in phase II is more gradual than the observed dynamics in Phase I, which is due to the 
fact that both glucose and produced acetate were consumed by E. coli strain during this phase. 
In Phase III, these online measurement parameters returned thereafter into a new pseudo steady-
state values which were slightly inferior to the previous steady state values due to an insubstantial 
increase in biomass concentration. The similarity of these superimposed profiles was observed in 
response to the rapid glucose up-shift of different intensities with standard online measurements.  
 




Figure 56: Dynamics of on-line measurement parameters as results of the glucose pulses of different 
intensities. The measured dissolved oxygen (2A), pH (2C), offgas-O2 (2B) and offgas-CO2 (4B) were 
obtained from the glucose pulses of 0.08 g L-1 (◊), 0.4 g L-1 (○) and 1 g L-1 (×). 
B.4.3. Transient organic acid formation and glucose consumption 
In order to investigate the effect of glucose perturbations of different intensities on the dynamics 
of extracellular metabolite production and glucose consumption, rapid sampling with quasi-
instantaneous filtration, as described in Materials and Methods, was used to separate the 
supernatant from broth. Glucose and organic acid concentrations were quantified as a function of 
time (Figure 57). After the glucose perturbation, the residual glucose concentration increased from 
the steady-state values to higher concentrations as indicated in Figure 57 A. Then the glucose was 
gradually consumed by E. coli DPD2085, describing a linear relationship with time. However for 
the first 1-2 minutes, one can observe a progressive increase in glucose that can be attributed to 
the micro mixing issue inside the lab-scale bioreactor, despite the calculated mixing time at 99% 
of 1.55s using a suitable correlation for the bioreactor configuration: bioreactor geometry, stirring 
speed (Roustan et al., 1999). This delay can be explained by the quite small size of sampling port 
(0.8 mm diameter) within a small time interval on the order of magnitude of seconds. This delay 
was verified by applying the glucose pulse in the 1 L bioreactor containing MilliQ water using the 
same sampling device, and a delay of quantified glucose concentration was also observed (data 
not shown). Such verification suggested that the observed delay is not due to the microbial 
activities but rather due to the sampling system and bioreactor configurations. Consequently, the 
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period of glucose uptake for first two minutes after pulse can not be precisely measured in these 
studies.  
Accumulation of acetate and formate was observed, whereas other organic acids and ethanol were 
not detected. The patterns of acetate and formate formation during the glucose perturbation of 
different intensities are also depicted in Figure 57 B-C respectively. Their concentrations quasi-
linearly increased in the Phase I. The acetate produced in Phase II was consumed by E. coli as a 
carbon source with a linear tendency under glucose-limited chemostat conditions. A rapid 
decrease in produced formate was noticed during this phase and estimated about 22% of the 
maximum value, and then the residual formate concentration in the culture kept quasi-constant. 
The patterns of residual glucose consumption, acetate and formate accumulations in Phases I and 
II appeared to be similar, and independent of the glucose intensities. 
 
Figure 57: Dynamic responses of glucose consumption and of organic acid production after the 
glucose pulses of different intensities: 0.08 g L-1 (●), 0.4 g L-1 (×) and 1 g L-1 (▲).The symbols 
indicate measured values, the dash lines correspond to smoothed data. 
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B.4.4. Dynamic responses of specific uptake and production rates  
To follow the dynamics of microbial responses to the glucose up-shifts, the specific rates of 
glucose consumption, acetate and formate formations (-qglucose, qacetate and qformate) were calculated 
from the respective mass balance. As described above, acetate and formate accumulations and 
glucose consumption followed a linear relationship as a function of time, the cells responded thus 
to these defined environment with their respective constant specific rates (Tableau 24).  
Tableau 24: Measured and calculated specific uptake and production rates of E. coli DPD2085 in 
response to the glucose pulses of different intensities during Phases I and II. Average uptake and 
production rates, qi, were expressed in mmol CmolX-1 h-1 with their associated standard deviations. 
Specific rates Glucose pulse Steady state Phase I Phase II 
0.08 g L-1 107.9±20.5 48.8±1.8 
0.4 g L-1 119.7±9.5 53.7±1.0 -qglucose 
1 g L-1 
49.0±3.3 
116.0±6.1 48.1±3.8 
0.08 g L-1 62.4±16.5 -35.4±4.8 
0.4 g L-1 46.8±3.6 -49.8±1.9 qacetate 
1 g L-1 
0.038±0.007 
53.5±3.1 -51.1±3.2 
0.08 g L-1 20.3±10.2 - 
0.4 g L-1 43.3±3.8 - qformate 
1 g L-1 
0.021±0.007 
32.9±2.1 - 
The evolutions of specific oxygen uptake rate (-qO2) and of specific carbon dioxide production 
rate (qCO2) were quite reproducible in response to the independent glucose pulses in Figure 58 A 
and Figure 58 B respectively.  The initial responses for the first eight minutes following the 
glucose pulse experiments were presented in Figure 58 C and Figure 58 D respectively. The 
patterns of -qO2 and qCO2 transient evolutions were similar. The -qO2 and qCO2 sharply increased 
within about 75s to reach their maximum values and returned to quasi-stable values, independent 
of the glucose concentrations.  
The dynamics of the growth rate after the glucose perturbation were determined by means of the 
degree of reduction balance with the available measurement data (Figure 59), as describe in 
Materials and Methods. In addition to the dynamics of the specific rates described above, a rapid 
increase in glucose  concentration lead to a rise in temperature inside the bioreactor (Figure 60) 
and a concomitant decrease in temperature of the cooling water inside the jacket in order to 
maintain the temperature set-point (data not shown); indicating that the glucose pulse involved 
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exothermic reactions. The temperature probe can then be used for the determination of the 
characteristic times of microbial responses due to its non-invasive and online measurement. 
 
Figure 58: Transient evolutions in the specific rates of consumed O2 (A) and of excreted CO2 (B). 
Figures C and D located the first eight minutes after the glucose pulses: green line, 0.08 g L-1; purple 
line, 0.4 g L-1 and blue line, 1 g L-1. 
 
Figure 59: Dynamics of the growth rate as results of the glucose pulses: green line, 0.08 g L-1; purple 
line, 0.4 g L-1 and blue line, 1 g L-1. 




Figure 60: Temperature evolution in response to glucose pulses: green line, 0.08 g L-1; purple line, 0.4 
g L-1 and blue line, 1 g L-1.  
B.4.5. Dynamic responses of whole-cell luminescent biosensor of E. coli 
In order to have an overview of the behaviour of E. coli from excess glucose to glucose limitation 
and inversely, E. coli host strain DPD1675 carrying plasmid pDEW215 with a yciG::luxCDABE 
gene fusion was used to follow the induction of a reporter gene in response to glucose pulses of 
different intensities. The yciG gene has been reported not only to be controlled under RpoS 
regulation (Rudd, 2000; Kalyanaraman, 2003; Weber et al., 2005a) but also to be positively 
controlled by acidification-responsive regulatory circuits (Slonczewski & Foster, 1987; Van Dyk 
et al., 1998; Van Dyk et al., 2004). Figure 61 represented a comparison between the dynamics of 
normalized bioluminescence response, dissolved oxygen evolution and the acetate formation as 
results of the glucose pulse of three concentrations as described above.  




Figure 61: In situ and online monitoring of the normalized bioluminescence responses of the 
yciG::luxCDABE in comparison with the evolution in dissolved oxygen in percentage and in acetate 
formation after the glucose pulse of 0.08 g L-1(A), 0.4 g L-1 (B) and of 1 g L-1 (C). 
After the glucose pulse in Phase I, the bioluminescence signal sharply increased with respect to 
normalized bioluminescence signal within 1.5 minutes, accompanied by rises in acetate formation 
and in oxygen uptake rate. The transition state between the phases I and II showed an overshoot of 
bioluminescence signal, called a sharp peak, which occurred during the metabolic shift from the 
glucose excess to glucose limitation (Sunya et al., 2012b). Then one can observe in Phase II the 
bioluminescence responses obtained from the three glucose pulses were distinguished. For the 0.4 
and 1 g L-1 glucose addition and after the glucose peak, the expressions of yciG::luxCDABE were 
observed as a bell curve and its intensity of 1 g L-1 glucose pulse was higher compared to the 
bioluminescence signal obtained from 0.4 g L-1 glucose pulse. This emitted light corresponded to 
the induction of the yciG::luxCDABE in Phase II for glucose pulses of 0.4 and 1 g L-1, whereas 
this is not a case for a small pulse of 0.08 g L-1. Consequently the induction of yciG::luxCDABE 
E. coli biosensor depended on the quantities of added glucose whereas other macroscopic 
measurements returned to a new steady state. The use of the bioluminescence strain for 
Partie IV : Résultats et discussion 
 
-181- 
monitoring changes provides a direct assessment of the fluctuating effect on changes in 
environmental condition with in situ and online measurement, by overcoming the 
quenching/sampling steps compared to others available tools. 
B.5. Discussion 
In large scale bioreactors, the heterogeneities due to ineffective mixing can significantly affect 
cell physiology and cell metabolism. Nature, intensity and frequency of gradient concentrations 
can be responsible for different microbial behaviour (Enfors et al., 2001; Lara et al., 2006b). 
Focusing on the effect of the glucose concentrations, we investigated how E. coli adapts its 
metabolism and which are its dynamics from the glucose limitation to glucose excess and 
inversely. An E. coli biosensor, plasmid-based::luxCDABE harbouring a stress-responsive gene, 
yciG, is used in order to in situ monitor the transcriptional induction of the promoter gene in real 
time.  
In this study, an independent glucose pulse of different intensities was performed directly in a 
well-controlled steady state cultures to monitor dynamic changes in extracellular metabolites, in 
the respiratory evolution as well as the growth rate in the time window of minutes. The sudden 
increase in available residual glucose was, in turn, engendered concomitant oxygen limitation 
during the glucose excess phase. Since the added glucose was depleted, the transition from 
glucose excess to glucose-limited conditions under aerobic conditions was also investigated. 
Different microbial behaviour on the exposure to glucose perturbation was discussed below and 
compared as results of three independent glucose pulses of different concentrations. 
B.5.1. Dynamics of glucose consumption 
After the glucose up-shift of different intensities to a steady state E. coli DPD2085 culture, the 
residual glucose concentrations were linearly consumed by a first-order rate, in concordance with 
the previous reports (Lara et al., 2009; Link et al., 2009; Taymaz-Nikerel et al., 2011b). Under 
these conditions, the average specific glucose uptake rates, -qS rapidly increased from 49 to 115 
mmol CmolX-1 h-1, about 2.3-fold with respect to its previous steady state value. However the -qS 
under glucose excess and microaerobic conditions was about 71% of the average -qS,batch in batch 
phase (162 mmol CmolX-1 h-1). The lower -qS compared to -qS,batch (116 vs 276 mmol CmolX-1 h-
1) were also found in the work of Taymaz-Nikerel et al. (2011b). It is interesting to note that the 
average -qS obtained from three different concentrations of the glucose pulse approximately 
followed the same correlation with time, indicating that the ability of E. coli to uptake glucose 
remains unaltered in the ranges of the tested glucose concentrations (Tableau 24). Furthermore the 
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-qS sharply decreased during the Phase I/Phase II transitions to its former steady-state value of 50 
mmol CmolX-1 h-1, despite the glucose and acetate co-metabolization due to the re-assimilation of 
the produced acetate in this phase. 
B.5.2. Dynamics of the organic acid accumulation  
The trends in acetate and formate productions were nearly linear as a function of time in Phase I 
(Figure 57). The specific rates of acetate and formate production (qacetate and qformate) were 
approximately constant for the three glucose pulses of different concentrations under 
microaerobic conditions, except for qformate obtained from 0.08 g L-1 glucose pulse (Tableau 24). 
Consistent with our results, both acetate and formate productions were also observed as response 
to the glucose pulse in the works of Lara et al. (2009) and of Lin et al. (2001a) where the glucose 
pulse was performing outside the bioreactor. A similar glucose pulsed-based experiment was 
carried out in a bioreactor enriched in oxygen in order to ensure fully-aerobic conditions during 
the glucose excess, in that condition, acetate and formate formations were not detected (Taymaz-
Nikerel et al., 2011b). This is probably due to the low intensity of the glucose pulse (0.4 g L-1) 
regarding to the biomass concentration (10 gX L-1) in the bioreactor under fully-aerobic 
conditions. 
The average qacetate instantaneously increased from 0.04 to 54.23 mmol CmolX-1 h-1 which 
corresponds to the combination of the overflow and fermentative metabolisms. The accumulation 
of acetate and formate was clearly explained by the fact that the cells were exposed to glucose 
excess under oxygen-limited conditions. These results are in accordance with the simulated results 
of Varma et al. (1993), using flux balance approach to determine optimal microbial behaviour of 
E. coli to various levels of oxygen limitations. This report has shown that when the -qO2  were 
between 172 and 295 mmol CmolX-1 h-1 (7 to 12 mmol gX-1 h-1) which corresponded to our -qO2 
value (250 mmol CmolX-1 h-1) obtained during Phase I, only acetate and formate metabolites were 
produced. The dissolved oxygen level has thus a strong effect on cellular metabolism, especially 
the metabolite production rates in order to maintain the redox balance during oxygen-limited 
conditions. 
Data from several sources have identified the impact of the dissolved oxygen availability on 
acetate accumulation which is inversely correlated to the DO levels (Varma et al., 1993; O'Beirne 
& Hamer, 2000; Phue & Shiloach, 2005). The sudden increase in glucose was simulated both in 
aerobic and anaerobic steady-state E. coli cultures. Both simulation lead to acetate accumulation 
of which the specific rate was higher in anaerobic conditions (97 mmol CmolX-1 h-1) compared to 
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aerobic conditions 31 mmol CmolX-1 h-1 (Lara et al., 2009). In this present study, the qacetate under 
microaerobic conditions ranges between those previous studies.  However the qacetate dynamic 
patterns were different, dependent on the dissolved oxygen levels in the culture. It is interesting to 
note that the qacetate is higher, compared to qformate under aerobic/microaerobic conditions whereas 
contrary results can be observed under anaerobic conditions (Lara et al., 2009). For the three 
glucose pulse experiments, an immediate utilization of acetate produced was observed during the 
transition from Phase I to Phase II. The average specific rate of acetate consumption in Phase II, -
qacetate (45.43 mmol CmolX-1 h-1) was slightly lower compared to qacetate in Phase I (54.23 mmol 
CmolX-1 h-1). 
Concomitant with acetate production, formate was linearly excreted by the cells as a function of 
time during Phase I with its specific rate of 32.17 mmol CmolX-1 h-1. In Phase II, formate was no 
longer neither produced nor consumed. It has been reported that formate is derived from pyruvate 
through PFL (pyruvate formate-lyase) which is activated not only under microaerobic and 
anaerobic conditions (Alexeeva et al., 2003), but also under aerobic conditions at a very low basal 
level (Pecher et al., 1982). A trace amount of formate was detected during steady-state cultures 
(0.021±0.007 mmol CmolX-1 h-1) and a rapid increase in formate accumulations under 
microaerobic conditions occurred. In Phase II, formate was no longer accumulated and held 
nearly constant. Indeed E. coli genome encoded membrane-associated FHL (formate 
hydrogenlyase) enzyme complexe which converts formate into CO2 and H2 (Sawers, 1994). Trace 
amounts of selenium, molybdenum and nickel have an essential function in the formation of FHL 
(Ferry, 1990). Without trace of selenium and Nickel in our minimum medium, the FHL is not 
functional, thereby no changes in residual formate concentrations in Phase II. Moreover Soini et 
al. (2008) suggested the addition of these trace elements to prevent formate accumulation which 
may have a toxic effect on E. coli cells under glucose and oxygen oscillation in lab- and large-
scales bioreactors.  
B.5.3. Dynamics of the exhaust gases 
The exhaust gas monitoring of the O2 and CO2 content is one of the online parameter which 
provides a direct measurement and reflects real dynamic changes in cell respiratory activity 
during the environmental perturbation from seconds to minutes (Bloemen et al., 2003). The 
specific rates of oxygen uptake, –qO2, and of carbon dioxide production, qCO2, were calculated 
from the measured O2 and CO2, using the gas balance for the gas and liquid phases as described in 
Materials and Methods. In Phase I, the –qO2 and qCO2, instantaneously increased and reached their 
maximum values of 284 mmol O2 CmolX-1 h-1 and 376 mmol CO2 CmolX-1 h-1 within about 75s, 
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corresponding respectively to 71% of –qO2,max  (398 mmol O2 CmolX-1 h-1) and 90% of qCO2,max  
(417 mmol O2 CmolX-1 h-1) in the batch phase (Figure 58 A-C) . In addition, the –qO2 and qCO2 
profiles followed similar patterns for the first 75s, independent on the glucose intensities (Figure 
58 C-D).  The kinetic response of –qO2 and qCO2 revealed an overshoot after glucose up-shifts and 
then reached a plateau at the specific rates of 263 and 285 mmol O2 CmolX-1 h-1 respectively, in 
less than 3 minutes (Figure 58 C-D). Such similar overshoot of the –qO2  was also observed in the 
work of Taymaz-Nikerel et al. (2011b) where the –qO2  was calculated from the measured 
dissolved oxygen, using the dynamic dissolved oxygen balance during the pulse. These authors 
estimated the time required for E. coli to achieve a pseudo-steady state after about 60s, faster than 
the results from our experiments of about 3 minutes. The results of this present study highlighted 
the fact that the E. coli cells rapidly consumed the dissolved oxygen before achieving a pseudo-
steady state, in response to the transition state from glucose limited to glucose excess conditions. 
After the glucose pulse, one can also observe the rapid increase in CO2 production (Figure 56 D), 
accompanied by a gradual decrease in pH (Figure 56B). It is well known that the carbon dioxide 
exists under different forms ( −− 233,2,2 ;;; COHCOCOCO dissolvedgas ) which are interconverted  
(Gutknecht et al., 1977). The equilibrium between these forms can be affected by the variation of 
salinity, temperature and pH of the broth. In response to the glucose up-shift, the pH decrease 
from 6.7 to 6.6, where −3HCO  form is in majority (> 80%) and must be took into consideration for 
estimating the total CO2 produced by the cells during the transient environmental response. The 
resulting dynamics of qCO2 profiles were quite similar to those of –qO2, with the overshoot for the 3 
first minutes. We would like to highlight that he transient response of qCO2 in response to pulse 
of glucose has not been documented in literatures. Based on these results, it appears that the 
mechanisms of transfer of CO2 from biomass to liquid and from liquid to gas are much more 
complex than a simple diffusion transfer as in the case of oxygen. Further investigation is required 
to elucidate the complexity of CO2 transfers inside bioreactors. 
B.5.4. Dynamics of the growth rate to a glucose up-shift of different concentrations 
The dynamics of the calculated growth rate (µ) after the glucose up-shifts of different intensities 
are represented in Figure 59. A sudden switch to glucose excess lead the E. coli cells to 
instantaneous increase up to approximately 0.46 h-1 within 15s, corresponding to the maximum 
specific growth rate (µmax, batch) observed during exponential growth in batch cultures. Then this 
overshoot returned to lower growth rates and reached a plateau about 0.32 h-1 at 90s after the 
glucose pulses, estimated about 70% of the maximum growth rate, µmax, batch (0.32 vs 0.46 h-1). 
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This implies that at low dilution rate (about 0.15 h-1) the E. coli cells possessed some requisite 
constituents such as the enzymes involved in the metabolism but at insufficient concentrations to 
sustain the maximum growth rate. In a recent finding of Taymaz-Nikerel et al. (2011b), a strong 
instantaneous increase in growth rate was first reported , followed by a stable value about 69% of 
the µmax, batch (0.48 vs 0.7 h-1)  within a time scales of seconds. Their finding corroborates the 
results from our current study.  Same statement has been established by Harvey (1970), who 
described a brutal increase in growth rates and in RNA and proteins synthesis when addition of 
glucose into glucose-limited E. coli B-SG1 chemostat culture at the lower dilutions rates (D < 0.3 
h-1).  Whereas, at the dilution rate greater than 0.3 h-1, the exposure of glucose excess to glucose-
limited culture did not cause an increase in the growth rate until after 30 to 60 minutes. This 
author found also that the cells were further achieved its µmax (0.57 h-1) after 2 to 3 generation 
times. Moreover, Yun and co-workers (1996) studied the effect of the dilution rate up-shift (from 
0.2 to 0.6 h-1) on the variation of functional ribosome content in E. coli K12. After the up-shift, 
the functional ribosome concentration gradually increased and reached a stable concentration in 
7h. One can argue that the E. coli cells living at a low dilution rates contains the surplus enzymes 
to support the small change in substrate concentration but need a finite delay, on the time scales of 
hours, to be able to growth at the maximum rate. 
Concerning the transition from phases I to II, the sudden decrease in growth rates was observed to 
rapidly reach a new pseudo-steady state. Independence from the glucose intensities, the growth 
rate in Phase II was in average 0.21 h-1, due to the fact that the acetate produced and glucose was 
co-consumed by the strain during this phase, leading to a higher growth rate. Interestingly, it can 
be noticed that in the case of 1 g L-1 glucose pulse the µ remains nearly stable for about 6.5 
minutes and then gradually increase from 0.21 to 0.25 h-1  (Figure 59). This could indicate that E. 
coli cells need some time (6.5 minutes) to adapt its metabolism to catabolize the acetate produced 
more efficiently.  
B.6. Conclusion 
This work reported for the first time a comparison of the dynamics of responses of E. coli to the 
glucose pulse of different intensities (0.08, 0.4 and 1 gL-1) on the time scale of minutes. It was 
shown the ability of the E. coli cells to adapt their metabolism from a glucose-limited steady-state 
to glucose excess and inversely.  Despite a number of studies on microbial responses to substrate 
perturbation, no such comparison has been documented in the literature, under similar 
experimental designs (strain, medium, experimental conditions and data analysis). The following 
conclusions can be drawn from the present study, firstly, the E. coli cells can rapidly modulate, 
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after the glucose up-shift, their specific rates of consumption (-qS and -qO2) and of production 
(qCO2, qacetate and qformate) since the first seconds. However, these rates are lower (about 60 to 70%) 
than the maximum rates observed in batch phase. Secondly, the dynamic profiles of theses 
responses appear to be similar and independent on the glucose pulse in the range of tested 
concentration. Finally, the cells are able to regain rapidly their former steady state at the 
macroscopic level of observation since the glucose added is depleted.  
However, the monitoring of the bioluminescence signal in response to the induction of the 
reporter yciG::luxCDABE of E. coli DPD 2085 biosensor revealed on the contrary the dependence 
of the glucose intensities on the level of transcriptional induction of the yciG gene promoter 
(Sunya et al., 2012b). The promoter yciG is described to be under the control of σs (rpoS) which is 
involved in the general stress response and strongly induced when cells enter the stationary phase 
(Rudd, 2000; Kalyanaraman, 2003; Weber et al., 2005a). The yciG promoter is reported to be also 
involved in the response to cytoplasmic acidification (Van Dyk et al., 1998). Whereas the cells 
seem to be able to handle, at the macroscopic level, changes in substrate perturbations in the range 
of the tested concentrations, the cells would also activate their stress response mechanisms which 
could affect their long term behaviour. 
These results can be relevant to show that when the cells circulated thought the substrate 
fluctuations concomitant with oxygen limitation inside the large-scale bioreactors, their dynamics 
at the macroscopic level should be similar independently on the glucose intensities up to 1 g L-1: 
concentrations which are in the range of Large Eddy Simulation of glucose concentration 
fluctuations close to the feed point in the 22 m3 bioreactor as described by Enfors and co-authors 
(2001). 
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 C’est la première fois qu’il est reporté dans la littérature une étude comparative de l’effet de 
l’intensité d’une perturbation de glucose sur le comportement dynamique d’E. coli dans des 
conditions expérimentales strictement identiques (microorganisme, milieu de culture, 
conditions opératoires, appareillage et méthode d’analyse des données).  
 Trois intensités de glucose (0,08, 0,4 et 1 g L-1) sont étudiées pour le pulse sur la base de 
l’analyse bibliographique (Bylund et al, 1998).  
 Lors de la transition entre limitation en glucose et excès en glucose, la souche E. coli est 
capable de s’adapter très rapidement à son nouvel environnement :  




q  augmentent quasi-instantanément après le pulse et atteignent 
les valeurs maximales (overshoot) en 75 s; puis ces vitesses diminuent et leurs valeurs tendent 
vers un plateau en moins de 3 min. 




q suivent une tendance similaire, indépendamment de l’intensité 
de la perturbation en glucose. 
 En réponse au pulse de sucre, l’acétate et le formate sont détectés dans le milieu de culture. 
L’augmentation de l’activité des cellules en condition d’excès de sucre entraîne une 
limitation en oxygène dans le système d’étude. La présence d’acétate résulte du 
métabolisme d’overflow et du métabolisme fermentaire. La présence de formate résulte 
uniquement du métabolisme fermentaire. 
 En réponse au pulse de sucre, les vitesses spécifiques de consommation ( egluq cos− , et 
2O
q− ) 
et de production ( acetateq , formateq  and 
2CO
q ) augmentent quasi-instantanément pour atteindre 
leurs valeurs maximales. Ces vitesses obtenues sont environ 60-70 % inférieures à celles 
obtenues en culture batch en condition d’excès de glucose. La durée pendant laquelle les 
cellules ont une activité maximale est dépendante de l’intensité de la perturbation.  
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 Les profils dynamiques des vitesses spécifiques sont similaires, indépendamment de 
l’intensité du pulse de glucose. Il apparaît que l’intensité de la perturbation en glucose, dans 
la gamme de concentrations étudiée, n’a pas d’effet sur le comportement dynamique 
macroscopique d’E. coli. Néanmoins, d’un point de vue génétique l’induction 
transcriptionnelle du gène promoteur est observée pour des intensités de pulses en glucose 
supérieure à 0,4 g L-1, la réponse génétique du gène promoteur est ainsi dose-dépendante.  
 Suite au pulse, en condition de limitation glucose, la souche d’E. coli a la capacité de 
recouvrir rapidement un état physiologique stabilisé du point de vue macroscopique 
identique à celui obtenu lors du régime permanent (vitesses de production et de 

















Chapitre IV-2 : Dynamique des réponses transitoires chez 
E. coli à une perturbation nutritionnelle : apports des 
mesures de bioluminescence pour une quantification en 
condition in situ du changement métabolique et induction 
transcriptionelle chez E. coli yciG::luxCDABE  
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Chapitre IV-2 : Dynamique des réponses transitoires chez E. coli à 
une perturbation nutritionnelle : apports des mesures de 
bioluminescence pour une quantification en condition in situ du 
changement métabolique et induction transcriptionelle chez E. coli 
yciG::luxCDABE 
 
A. Introduction du chapitre 
Ce chapitre est rédigé sous forme d’un article scientifique actuellement publié dans « Journal of 
Biotechnology » (Sunya et al., 2012b). 
Les travaux antérieurs relatifs à l’étude des dynamiques des réponses microbiennes à des 
perturbations environnementales utilisent, en majorité, les mesures en condition ex situ en 
optimisant les conditions d’échantillonnage (cf. Partie IV-Chapitre I). L’approche est ici basée sur 
l’utilisation d’un biocapteur constitué d’une souche de type bioluminescente, permettant la mesure 
en conditions in situ et en temps réel, des changements du comportement microbien à la fois au 
niveau métabolique et transcriptionnel. La souche choisie est E. coli DPD2085 contenant le gène 
promoteur, yciG, lié aux gènes reporteurs luxCDABE. Le promoteur yciG est sous le contrôle 
transcriptionnel du régulon σs (RpoS) impliqué dans la réponse générale au stress cellulaire. Ce 
gène promoteur est induit non seulement lorsque les cellules entrent dans la phase stationnaire, 
mais aussi lors d’une acidification du cytoplasme. Ainsi le choix de ce promoteur est 
particulièrement adapté à l’étude du comportement dynamique en réponse à des perturbations 
nutritionnelles chez E. coli. 
La première partie de ce travail consiste à étudier la fiabilité de la mesure in situ de la 
bioluminescence dans les conditions expérimentales d’investigation définies dans ce travail de 
recherche: il s’agit de quantifier la reproductibilité de la mesure de la bioluminescence, et vérifier 
l’absence d’interférences sur sa mesure en in situ. Dans une seconde partie, sont décrites la 
caractérisation et la quantification des dynamiques de réponse de la bioluminescence en réponse 
aux différentes perturbations nutritionnelles choisies.  
Enfin, la dernière partie, est une discussion des résultats avec confrontation aux données issues de 
la littérature. 
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B. Publication: Real-time monitoring of metabolic shift and 
transcriptional induction of yciG::luxCDABE E.coli reporter strain to a 
glucose pulse of different concentrations 
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Ineffective mixing entailing heterogeneity issue within industrial bioreactors has been reported to 
affect microbial physiology and consequently bioprocess performances. Alteration of these 
performances results from microorganism ability to modulate their physiology at metabolic and/or 
transcriptional levels in order to survive in a given environment. Until now, dynamics of both 
metabolic and transcriptional microbial response to external stimuli have been investigated using 
mainly ex situ measurements with sampling and/or quenching constraints. This work showed an 
in situ bioluminescence approach for real-time monitoring of characteristic stress responses of 
Escherichia coli containing yciG::luxCDABE reporter to glucose pulses in well-controlled steady-
state chemostat cultures. Reproducibility of in situ bioluminescence profiles was assessed. A 
dramatic transient increase in the bioluminescence intensity (sharp peak) was observed for a 
complete depletion of sugars and for a sudden decrease in the dilution rate. This response was 
connected to a sudden change of the metabolic activity. On the contrary a bell curve of 
bioluminescence intensity, dose-dependent, was related to an induction of transcriptional activity. 
Real-time monitoring of the bioluminescence signal with time-span less than a second gave access 
to the characteristic times of the metabolic shift and transcriptional induction of the stress 
response. 
 
Keywords: In situ bioluminescence; Escherichia coli yciG::luxCDABE fusion; Chemostat; 
Glucose pulse; Dynamic response. 
 
B.2. Introduction  
Microorganisms cultivated in large-scale bioreactors encounter local concentration gradients due 
to poor mixing efficiency. Such heterogeneities affect microbial physiology and thereby 
bioprocess performances (Larsson et al., 1996; Guillard & Tragardh, 1999; Enfors et al., 2001; 
Lara et al., 2006a). Simulations of the hydrodynamic conditions inside such bioreactors have been 
carried out to predict abiotic parameters profiles such as pH, temperature, dissolved oxygen, 
nutrient and metabolite concentrations (Vrabel et al., 2001; Zahradnik et al., 2001; Schmalzriedt 
et al., 2003; Lapin et al., 2004; Delvigne et al., 2005b; Delvigne et al., 2005a; Delvigne et al., 
2006b; Lapin et al., 2006; Al-Homoud et al., 2007; Delafosse et al., 2010). Additional 
hydrodynamic models taking into account the cell trajectory inside the reactor point out the fact 
that cells undergo various environmental stimuli (Lapin et al., 2004; Delvigne et al., 2006c; Lapin 
Partie IV : Résultats et discussion 
 
-194- 
et al., 2006; Delvigne et al., 2008). Nature, intensity, duration and frequency of the stimuli would 
be responsible for different microbial behavior depending on the type of induced response 
(metabolic or transcriptional). The characteristic time of the microbial response would be thereby 
dependent on the level of induced regulation. When the characteristic times of relevant 
mechanisms in microorganisms are in the same order of magnitude than those of the 
environmental changes, dynamic interactions take place and have to be considered in order to 
describe the behavior of the system, with sufficient accuracy (Roels, 1983).  
Feast and famine are common conditions that most bacteria experience in nature, therefore 
bacteria have evolved mechanisms that enable rapid growth under favorable conditions and 
survival when conditions are unfavorable for growth (Neidhardt, 1987b). In order to satisfy these 
two basic requirements (simplicity and efficiency for rapid growth and complex mechanisms for 
survival), bacteria are able to adapt their physiology as a function of environmental changes. This 
potentiality can certainly be exploited by the cells when cultured in non-homogenous large scale 
bioreactors.  
Whatever the nature of the stimulus that leads to induction of a regulon, the change must be 
sensed by the cells and then converted into biochemical signals that are interpretable by the 
metabolic machinery of the cells (Neidhardt, 1987b). Modulation of the flux through the pathways 
can be hierarchically controlled in a complex way at the metabolic level by interaction of enzyme 
with substrates, products, or allosteric effectors and/or at the transcriptional regulation of enzyme 
levels. These regulatory mechanisms obviously occur with different time scales; changes in 
metabolite concentration occur in a time range from seconds to minutes whereas the changes in 
enzyme levels occur in a time range from minutes to hours (Douma et al., 2010).  
During the last decades, many studies dealing with the characterization of the dynamics of 
microbial responses to various environmental stimuli have been published (Buchholz et al., 2002; 
Hoque et al., 2005; Lara et al., 2009; De Mey et al., 2010). Quantification of the microbial 
response at the metabolic and/or transcriptional levels was done mainly ex situ using fast sampling 
technologies with or without a quenching step. Up to now, dynamic analyses of gene expression 
have been carried out using DNA microarrays technology, quantitative RT-PCR and flow 
cytometry using mainly GFP-reporter genes (Hewitt et al., 2000; Lara et al., 2006b; Lemuth et al., 
2008; Delvigne et al., 2009). Despite the development of those new powerful technologies, it is 
still challenging to have access to the very short-term microbial behavior. 
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Reporter genes have been used traditionally for promoter function analysis (Hautefort & Hinton, 
2000; Hakkila et al., 2002) at the levels of individual cells and of cell population. Indeed, reporter 
strains are based upon the fusion of an inducible sensing element upstream of a reporting element, 
so that the construct emits a dose-dependant signal when expose to the inducing compound(s) or 
stress factor(s) (Yagur-Kroll et al., 2010). An emerging application is to use them as a sensor 
bacteria for detection of chemicals (Larossa & Van Dyk, 2000; Hakkila et al., 2002), for 
environmental monitoring (Belkin, 1998; Vollmer & Van Dyk, 2004), for stress monitoring 
(Belkin et al., 1996; Kim & Gu, 2006) and for diagnosis such as the determination of oxygen 
limitation in a microscale bioreactor (Zanzotto et al., 2006). Among the reporter genes, the lux 
reporter is distinct because light can be measured on-line without cell disruption using optical 
devices (Gu et al., 1996; Kelly et al., 2000; Kelly et al., 2003; Bendriaa et al., 2004; Scheerer et 
al., 2006). Furthermore, the use of five genes luxCDABE reporter from terrestrial bacteria allows 
continuous light production without any addition of exogenous compounds. The operon encodes 
both the luciferase (LuxA and LuxB) and the enzymes that produce its substrate luciferine (long-
chain fatty aldehyde): LuxC (reductase), LuxD (transferase) and LuxE (synthetase). The bacterial 
luciferase catalyzes simultaneously oxidation of the reduced flavin mononucleotide (FMNH2) and 
the long-chain fatty aldehyde resulting in the emission of a blue-green light at 490 nm (Ulitzur et 
al., 1981; Heitzer et al., 1998)(Figure 62). The reduced flavin mononucleotide FMNH2 and the 
molecular oxygen, non-encoded by the operon, are both necessary for the luciferase reaction and 
readily available in aerobic bacteria (Meighen, 1993; Meighen & Dunlap, 1993). The production 
of the reduced substrates FMNH2 requires an electron transport system which is driven by the 
central reactions of carbon and energy metabolism. Any perturbation of these processes or of 
electron transport itself should have an effect on bioluminescence intensity. Consequently, 
monitoring of changes in bioluminescence intensity provides a direct assessment of the perturbant 
effect (physical or chemical agent) on microbial metabolism (Scheerer et al., 2006). Furthermore,  
recent studies have been demonstrated that the bioluminescence emission of a reporter 
gene::luxCDABE in a defined stressful condition is well correlated to the same gene expression in 
the host strain by using real-time PCR (Kim & Gu, 2006; Burton et al., 2010) and cDNA 
microarray techniques (Kim & Gu, 2006). Additional advantages of the lux reporter system are a 
very low background noise, a high sensitivity and a wide dynamic range which enables very weak 
to very strong transcriptional activity to be measured. 




Figure 62: Scheme of the relationship between the biochemical luciferase reaction and the electron 
transport system. 
Few studies report the use of bioluminescence reporter strains cultivated in bioreactors with on-
line light monitoring. Most of the studies has been carried out in the field of environmental 
monitoring and molecular toxicology (Gu et al., 1996; Gil et al., 2000; Kelly et al., 2000; Kelly et 
al., 2003; Ivask et al., 2009), growth monitoring (Marincs, 2000; Bendriaa et al., 2004; Scheerer 
et al., 2006), stress response analysis (Rupani et al., 1996; Zanzotto et al., 2006) and recombinant 
protein monitoring (Trezzani et al., 2003). In all cases, on-line bioluminescence measurements 
were carried out using a time span of 3-5 min. 
In this work a plasmid-based lux fusion to Escherichia coli yciG promoter was used in order to 
follow transcriptional induction of stress response to an environmental perturbation. The promoter 
yciG is described to be under the control of σs (rpoS) which is involved in the general stress 
response and strongly induced when cells enter the stationary phase. The yciG promoter is 
reported to be also involved in the response to cytoplasmic acidification (Van Dyk et al., 1998). A 
relation between σs and acid stress response has been observed in E. coli (Bearson et al., 1997; 
Van Dyk et al., 1998; Burton et al., 2010). For these both reasons yciG gene promoter seems to be 
a relevant sensor to study the metabolic shifts in response to substrate perturbations in E. coli.  
The objective of this work was to demonstrate the relevance of the use of bioluminescence 
reporter strains with on-line light monitoring in order to quantify the characteristic times of the 
metabolic changes and transcriptional induction of the gene involved in the stress response. We 
compared bioluminescence signals of E. coli cells in a physiological steady-state in response to 
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various types of substrate disturbance: various concentrations of glucose pulse, dilution rate 
down-shifts and a pulse of a sugar mixture. 
 
B.3. Materials and Methods 
B.3.1. Bacterial strain  
The strain E.coli DPD2085 (yciG::LuxCDABE), was obtained from DuPont company (USA). Plasmid/strain 
construction has been previously described (Van Dyk et al., 1998; Van Dyk & Rosson, 1998; Van Dyk et al., 
2001b; Zanzotto et al., 2006). Briefly a plasmid pDEW215 was constructed from a moderate-copy-number 
promoter probe vector pDEW201. The pDEW215 contained the yciG gene promoter which was fused to the 
luxCDABE reporter from Photorhabdus luminescens in the appropriate orientation. Then the pDEW215 was 
inserted in E.coli strain DPD1675 used as the host strain for screening for induction of bioluminescence from 
the yciG::luxCDABE genetic fusion. 
The strain was maintained at -80°C in Luria-Bertani (LB) medium (10 g L-1 tryptone, 10 g L-1 NaCl, 5 g L-1 
yeast extract and 5 g L-1 glucose), supplemented with 75 mg L-1 ampicillin, 75 mg L-1 streptomycin and 30% 
(v/v) glycerol (glycerol stocks).  
B.3.2. Minimum media composition 
The defined minimum medium (MM) used for all batch and continuous fermentations was the following (all 
concentration in g L-1): C6H8O7 (citric acid) 3.0, K2HPO4 4.0, Na2HPO412H2O 1.0, (NH4)2SO4 0.375, 
(NH4)2HPO4 4.0, NH4Cl 0.065, MgSO47H2O 0.5, CaCl22H2O 0.02, FeSO47H2O 0.02, ThiamineHCl 0.01, 
MnSO4H2O 0.01, CoCl26H2O 0.004, ZnSO47H2O 0.002, Na2MoO42H2O 0.002, CuCl22H2O 0.001, H3BO3 
0.0005, prepared in deionised water. The pH was adjusted to 6.7 by addition of 28% (w/w) ammonia solution 
prior to sterilization. After sterilization of the medium, 10 g L-1 glucose, 150 mg L-1 ampicillin and 0.5 mL L-1 
polypropylene glycol (antifoam PPG) were added in the culture. 
B.3.3. Batch and continuous cultures 
Batch and continuous fermentations were carried out in a 1.6 L stainless-steel stirred tank bioreactor (11 cm 
diameter × 20 cm total height) with a working volume of 1 L (BIOSTAT Bplus, Sartorius, Germany). The 
vessel was equipped with 2 six-bladed Rushton impellers, fitted with four equally spaced baffles (1 cm width) ; 
with dissolved oxygen, pH, temperature probes; stirred speed and airflow controls. Regulation and monitoring 
were done using MFCS/win 2.1 software package. 
For each culture, one glycerol stock was streaked on a Petri dish and incubated overnight at 37°C. Only one 
colony was used for the pre-culture. Three successive steps of pre-cultures were then carried out in baffled-
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shake flasks at 10 % (v/v) ratio with increasing culture volumes (5 mL LB, 5 mL MM and 100 mL MM). The 
flasks were incubated at 37°C overnight.  
The 100 mL preculture was used for inoculating the bioreactor. Cells were exponentially grown in batch mode 
and subsequently, a glucose-limited continuous mode of operation was initiated by feeding fresh medium (MM 
supplemented with 10 g L-1 glucose and 10 mg L-1 thiamine) and removing broth from the bioreactor by means 
of a stainless steel cannula placed at the upper level of 1-L culture. The reactor was stirred at 800 rpm and 
aerated at 0.5 vvm to ensure a well-mixed reactor without any oxygen limitation. An overpressure of 60mbars 
was applied in the bioreactor headspace. pH was maintained at 6.70 and regulated by addition of  7% (v/v) 
ammonia
 
solution. The antifoam (PPG) and ampicillin were added to maintain their constant concentrations in 
the bioreactor. All continuous cultures were carried out at a dilution rate near 0.15 h-1. The system was 
considered to be in a steady state after at least five residence times. 
B.3.4. Sugar pulses 
A sugar pulse was performed into the bioreactor by a rapid injection of a sugar-concentrated solution using a 
sterile syringe through a septum placed on the top of the reactor. Knowing the glucose density of the sugar-
concentrated solution, the sugar mass was precisely determined by weighing the syringe before and after 
injection. 
B.3.5. Chemical products 
The purchased chemicals were of the highest grade commercially available. The salts except for magnesium 
sulphate (Panreac, France), oligo-elements, orthophosphoric acid and ammonia solution were provided by 
Rectapur/Normapur/Prolabo. ThiamineHCl and ampicillin-Na were purchased from Sigma (USA). A 46/51% 
(w/w) sodium hydroxide solution was obtained from Fischer Scientific (UK). Glucose and fructose were 
obtained from Rectapur/Prolabo respectively and sucrose from Merck (Germany).  
B.3.6. Biomass determination 
Cell biomass was determined from optical density measurement at 620 nm (OD620nm) using a visible 
spectrophotometer (Biochrom Libra S4) with a 2 mm absorption cell (Hellma). OD620nm was calibrated against 
cell dry weight measurements. The cells were harvested by filtration on 0.20-µm-pore-size polyamide 
membranes (Sartorius Biolab Product) and dried in an oven at 60°C (with the presence of gel silica) under a 
vacuum of 200 mm Hg (~ 26.7 kPa) for at least 48 hours (HERAEUS, France). 1 unit in OD620nm value 
corresponded to 2.06 g L-1 biomass dry weight concentration (DWC) during steady-state cultures. 
B.3.7. Determination of plasmid stability  
In order to verify that we were able to maintain a homogeneous population of our mutant E. coli strain 
throughout the chemostat runs, plasmid stability of the culture was assessed. The numbers of plasmid-bearing 
cells and of the total cells were determined using a simple plate count method on Plate Count Agar (PCA) 
medium with and without antibiotic respectively. Steady-state broth samples were withdrawn from the 
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chemostat culture (about 8-h interval). 1 mL of broth were serially diluted with 9 mL sterile physiological 
solution of NaCl 0.85 % (w/v) (BioMerieux®, France) and 50 µL of the resulting cell suspension were plated 
out, in triplicate, onto PCA medium with and without 150 mg L-1ampicillin by means of  a Whitley Automatic 
Spiral Plater-WASP (Don Whitley Scientific Limited, UK). The plates were incubated overnight at 37°C and 
the colonies were manually counted. Percentage of the ratio between plasmid-bearing colonies and total 
colonies can be then determined. 
B.3.8. Gas analysis and monitoring 
Inlet and exhaust gas analyses were conducted using a fermentation gas monitor system (LumaSense 
Technologies, Europe). The system combines a multipoint sampler 1309 with a gas analyser (INNOVA 1313). 
The latter simultaneously measures the concentrations of oxygen (O2) and carbon dioxide (CO2) using two 
acoustic-based measurement methods: photo-acoustic spectroscopy to measure CO2 concentrations and 
magneto-acoustic spectroscopy to measure O2 concentrations. The acoustic gas analyser has excellent 
characteristics with regard to high precision, good accuracy, long-term stability and fast response time (0.2 s). 
Therefore it is well adapted to the exhaust gas monitoring during transient responses in well-controlled high-
performance bioreactors (Christensen et al., 1995). The oxygen uptake rate (
2Or ) was calculated as described 
by Poilpre et al.(2002). 
B.3.9. Sugar and organic acid analysis by high-performance ionic chromatography (HPIC) techniques 
Culture supernatant was obtained by centrifuging (MiniSpin Eppendorf, USA) fermentation broth samples in 
Eppendorf tubes at 13400 rpm for 3 min and stored at -20°C. Before HPIC analysis, supernatant was filtered on 
Minisart filters 0.2 µm pore diameter polyamide membranes (SARTORIUS, Germany) and was diluted (1:10 
and/or 1:100) in deionised water. Fresh Milli-Q grade water (18.2 mΩ-cm resistance) was used for eluent 
preparations and sample dilutions. 
Glucose, fructose, sucrose and acetate concentrations were determined using an ICS-3000 system (Dionex) 
equipped with an AS autosampler (Dionex) and with an ED40 electrochemical detector (amperometric and 
conductivity detections). 
Sugars were separated on a CarboPacTM PA1 analytical (4×250 mm) and guard (4×50 mm) columns at an 
isocratic concentration of 25% deionised water (eluent 1) and 75% 200 mM NaOH (eluent 2), at a flow rate of 
1.0 mL min-1 at 30°C for 15 min, followed by a pulsed amperometric detection (working gold electrode and a 
reference electrode pH-Ag/AgCl combination). The waveform of pulsed amperometric detection used was: t = 
0.00 s, E = 0.10 V; t = 0.20 s, E = 0.10 V (begin); t = 0.40 s, E = 0.10V (end); t = 0.41 s, E = -2.00 V; t = 0.42 
s, E = -2.00 V; t = 0.43 s, E = 0.60 V; t = 0.44 s, E = -0.10 V; t = 0.50 s, E = -0.10 V.  
Acetate was separated on an IonPac AS11-HC analytical (4mm ×250mm) and AG11 (4mm ×50mm) guard 
columns equipped with a carbonate removal device (CRD 200, 4 mm), a continuously regenerated anion trap 
column (CR-ATC) and an anion self-generating suppressor (ASRS® 300, 4mm) followed by a conductivity 
detection. The mobile phase was a KOH solution (EGC II KOH cartridge) at a flow rate of 1.5 mL min-1. The 
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gradient was self-generated as followed: 0 to 13min, KOH 1mM ; 13 to 25min, the gradient increased linearly 
from 1 to 15mM KOH,  raised stepwise to 30 mM from 25 to 35 min, then to 60 mM from 35 to 45 min and 
kept at this concentration from 50 to 55 mM and finally returned to 1 mM for 20 min.  
Chromatographic data were collected, analysed and quantified using Chromeleon (version 6.80 SP4 Build 
2361) software and autocalibration chromatograms. External standards (sugars and organic acids) were used at 
the beginning, the middle and the end of sample sequence to ensure the stability along the sequence analysis. 
The regression coefficients were always superior to 0.99. 
B.3.10. In situ bioluminescence measurement  
Photons emitted by E.coli yciG::luxCDABE were counted using a photomultiplier (PMT) H7360-01 Photon 
Counting Head (Hamamatsu photonics K.K., Japan). PMT was connected to a glass window specifically 
designed in the stainless-steel lightproof bioreactor. This provides in situ light intensity detection with high 
efficiency through a wide effective area of lenses (22 mm diameters). Light intensity unit is Relative Light 
Units (RLU) per second corresponding to the sum of the photon incidents on the PMT in 1 second integration 
time.  
To ensure the absence of external light interferences in the bioreactor, background noise was measured and 
must be lower than 100 RLU s-1 according to the supplier’s value. This very low value was neglected, 
regarding to an induced signal in the order of magnitude of 107 RLU s-1. 
B.3.11. Correction of a basal bioluminescence signal 
The bioluminescence intensity is measured as a total intensity minus the basal level which is considered, in our 
studies, to be an average of the bioluminescence intensity observed in a steady-state culture. This basal level is 
quite low compared to the intensity obtained from induction of the reporter gene. The bioluminescence can be 
corrected by the following equation (de Jong et al., 2010): 
)()()( tItItI btr −=  
where )(tI t  is the total bioluminescence intensity, )(tI b  is the average bioluminescence intensity during a 
steady-state culture, )(tI r  is the relative bioluminescence intensity. Normalization of the signal is done in 









n =  
where )(tIn  is the normalized bioluminescence intensity, )(max tI r is the maximum value of relative 
bioluminescence intensity. 
B.3.12. Determination of characteristic and response times on the bioluminescence dynamics 
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Figure 63 A-B represents a scheme to explain how to determine graphically the characteristic and response 
times which were used in this paper to characterize and discuss the bioluminescence responses to glucose 
pulses. . 
A characteristic time, rτ , is traditionally defined as the time required for a system or a process to reach, after a 
perturbation, a fraction (1-1/e) corresponding to about 63% of the new steady state value (Roels, 1983). A 
response time is defined as time interval marked off by changes in bioluminescence responses. Five response 
times, 1τ  to 5τ , were identified and defined in Figure 63 A-B.  
 
Figure 63: Scheme of the dynamics of the bioluminescence profile in response to glucose pulses with 
the identified characteristic and response times.  
 
B.4. Results  
Six glucose-limited chemostat cultures with E. coli DPD 2085 were performed in a 1-L well-
defined and controlled bioreactor under similar operating conditions. Plasmid stability of the 
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recombinant strain was verified throughout the chemostat. The percentage between numbers of 
plasmid-bearing cells and of total cells was always superior to 80%. After at least 5 residence 
times, in steady state, a concentrated glucose solution was rapidly injected into the bioreactor. The 
mixing time at 99% calculated using a suitable correlation for the bioreactor configuration 
(bioreactor geometry, stirring speed) was 1.55 s (Roustan et al., 1999). In order to compare the 
different assays, the pulses of glucose were considered and plotted at time zero.  
B.4.1. In situ bioluminescence measurements: reproducibility and sampling interference 
As the objective of this study was to thoroughly investigate the dynamics of the transient 
responses at both molecular and metabolic levels, the reproducibility of the use of in situ 
bioluminescence strain as biosensor was previously investigated and sampling was tested to check 
for interference upon in situ bioluminescence measurements. 
Triplicate glucose pulses of 0.1 g L-1 were performed in 3 independent steady-state chemostats. 
The signal corresponding to the number of photons emitted by the bioluminescence strain using a 
time-span of 200 ms was normalized and plotted as a function of time (as described in Materials 
and Methods). From the data in Figure 64 A, one can observe that in situ bioluminescence 
measurements resulted from the 3 repetitions were similar in terms of bioluminescence profiles. 
The reproducibility of the triplicate glucose pulses was confirmed with dissolved oxygen 
evolution (Figure 64 B). The lag time between the peaks can be explained by slight differences in 
biomass concentrations in steady state from run to run. Thereby these results confirmed the 
reproducibility of our in situ bioluminescence measurement system. 
In order to check for possible interference of a sampling device on an in situ bioluminescence 
measurement, two pulses of glucose (0.8 and 1 g L-1 of glucose) were respectively carried out 
with and without sampling. Identical bioluminescence intensity profiles were obtained suggesting 
that sampling had no effect on the bioluminescence intensity measurements (Figure 64 C). 
Therefore, in situ bioluminescence intensity measurements were well-adapted to monitor 
physiological changes in the cells in addition to traditional on-line physical and chemical sensors.  




Figure 64: Reproducibility of bioluminescence measurements and impact of the sampling system. (A) 
Three glucose pulses of 0.1 g L-1 (, dark green circle; , dark blue triangle up; , dark pink square) 
were performed in triplicate to assess the reproducibility of the measurement system in steady state in 
independent experiments with biomass dry weigh concentrations (DWC) of 4.23, 4.97, 4.48 g L-1 
respectively. (B) Resulting dissolved oxygen evolutions. (C) The effect of the sampling system was 
evaluated:  the glucose pulse of 0.8 g L-1 (, dark yellow triangle up), the glucose pulse of 1 g L-1 (, 
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dark cyan circle) with DWC of 4.23 and 4.23 g L-1 respectively; a pulse of 27.84 ml MM media 
without glucose, thiamine, ampicillin (×, pink croisshair). 
B.4.2. Bioluminescence profiles and concentration-effects of glucose additions  
The observed bioluminescence intensity profile can be divided in 4 phases (Figure 65 A). When 
glucose was added, light fell-off from the basal level in less than one second. This phenomenon 
corresponding to phase I, is called “light-off” or “switch-off” (Figure 65 B). First, the light 
decreased to reach a minimum value ( 4τ ) in 3.0±0.4s. Then, the signal rebounded to return to the 
basal bioluminescence value ( 5τ ) in 18.7±1.1 s. These values were estimated from 6 glucose 
pulses with various concentrations, as described in Materials and Methods. The light-off 
phenomenon was not observed when the pulse was carried out with the MM medium without 
glucose, suggesting that the light-off phenomenon was not an artefact due to the injection process 
(Figure 64 C). In phase II, the light signal increased to a new plateau and kept almost stable with 
time until complete depletion of the added sugar during the pulse. Its characteristic time ( rτ ) was 
39±4 s. The duration of the new plateau was found to be linearly correlated to the ratio added 
glucose concentration/DWC (data not shown). Then one can observe simultaneously a marked 
increase in light intensity and a marked decrease in specific oxygen uptake rate which correspond 
to phase III, “called sharp peak”. In phase IV, the culture returned to a glucose-limited condition, 
and bioluminescence induction was monitored as a bell curve profile, corresponding to a longer 
phase in comparison to the transient response observed for the sharp peak (Figure 65 A). 




Figure 65: Bioluminescence profile and oxygen uptake rate in response to the glucose pulse of 1 g L-1. 
(A) A profile of the expression of yciG::luxCDABE operon (, dark cyan circle) and oxygen uptake 
rate (, dark circle). The biomass dry weigh concentration was 4.23 g L-1. (B) Light-off phenomenon 
occurring after the glucose pulse. 
 
Figure 66 A represents phases I, II and III of the normalized bioluminescence intensity profiles in 
response to 3 different concentrations of glucose (0.1, 0.4 and 1 g L-1 of glucose). A delay was 
observed in the apparition of the sharp peaks (phase III) due to a difference in the duration of 
phase II which was concentration-dependent. Figure 66 B focused on 3 out of 6 pulses in order to 
better visualize and transpose normalized bioluminescence measurements from the beginning of 
the sharp peaks (phase III), obtained in response to three glucose pulses (0.1, 0.4 and 1 g L-1). One 
can observe a superimposition of these sharp peaks independently of the concentration of glucose 
pulse. The duration of the peaks ( 2τ ) was 52±11 s with standard deviation calculated from 6 
glucose pulses of various concentrations. On the contrary, the profiles in Phase IV of the 
bioluminescence responses were different and characteristic of the concentrations of the glucose 
pulse (Figure 66 B). For the addition of 1 g L-1 of glucose, a gradual increase in the 
bioluminescence response was observed. The time between the starting point of the sharp peak 
and the starting point of the bell curve was 126±8 s ( 3τ , Figure 63 A). The signal reached the 
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maximum light intensity after 21 minutes and then returned to the basal level in about 21 min 
(bell curve corresponding to the phase IV). With similar tendency, the bioluminescence intensity 
and the duration for 0.4 g L-1 of glucose pulse in the phase IV were much lower than those of the 
glucose pulse of 1 g L-1. 
 
Figure 66: Bioluminescence signals in response to glucose pulses of various concentrations. (A) The 
glucose pulses of 0.1 g L-1 (, dark pink square), 0.4 g L-1 (, green triangle down) and 1 g L-1 (, 
dark cyan circle) were carried out in a steady state with biomass dry weigh concentrations of 4.48, 
4.78 and 4.23 g L-1 respectively. (B) Transposition of the x-axis at the depletion of the added glucose, 
these curves were fitted considering the beginning of the sharp peaks as the starting point at time zero, 
in order to visualize and compare bioluminescence profiles after glucose depletion. 
Figure 67 A-C represents a comparison between the dynamics of normalized bioluminescence 
response, specific oxygen uptake rate (-qO2) and acetate production as results of three 
concentrations of the glucose pulses, 0.08, 0.4 and 1 g L-1 respectively. After performing the 
glucose pulse, the –qO2 sharply increased with respect to the normalized bioluminescence signal 
and reached a new plateau, accompanied by linear rises in acetate formation. One can notice that 
acetate production due to overflow metabolism did not significantly affect the bioluminescence 
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responses in phase II. During the transition from glucose excess to glucose-limited conditions, the 
-qO2 sharply decreased but did not reach its former steady-state value. During that phase, acetate 
produced was re-consumed by the cells until complete depletion. 
 
Figure 67: In situ and online monitoring of the normalized bioluminescence responses of the 
yciG::luxCDABE in comparison with the specific oxygen uptake rate and with acetate formation after 
the glucose pulse of 0.08 g L-1 (A), 0.4 g L-1 (B) and of 1 g L-1 (C). 
B.4.3. Stepwise down-shifts of the dilution rates 
To study the transient response of the yciG promoter simulating the entry into the stationary 
phase, down-shifts of the dilution rates mimicking well-controlled decreases in growth rate were 
performed. Bioluminescence intensity signal and specific oxygen uptake rate (–qO2) versus time 
were plotted as a function of the dilution rates (Figure 68). Focusing on the down-shift of the 
dilution rate from 0.130 to 0.055 h-1, the response can be divided into 2 phases: a sudden and 
sharp increase in the bioluminescence intensity (about 100-fold from the basal level) followed by 
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a gradual decrease and stabilization to a new plateau (about 10-fold from the basal level).  
Bioluminescence intensity signal started to decrease when –qO2 reached a new steady state of 
about 50% of the initial value (from about 4.8 to 2.4 mmol gX-1 h-1). Similar results were obtained 
from the other down-shifts. The bioluminescence intensity increased with decreasing dilution 
rates, in steady state. 
 
Figure 68: Bioluminescence responses () and oxygen uptake rate (, open circle) in response to the 
dilution rate down-shifts. Switches of the dilution rates were indicated by arrows. Decreases in the 
dilution rates were carried out from 0.130 to 0.055 h-1(a); from 0.055 to 0.025 h-1(b); from 0.025 to 
0.013 h-1 (c); from 0.013 h-1 to 0 h-1  (d). 
B.4.4. Effect of a pulse of a sugar mixture on bioluminescence responses 
The aims of this investigation were on the one hand to monitor the metabolic transition through 
the in situ bioluminescence intensity measurement and on the other hand to verify the presence of 
a non-catabolizable carbon source which would not induce a change in reduced factors. For that, a 
pulse of sugar mixture was carried out in glucose-limited steady state. The sugar mixture solution 
was composed of glucose and fructose (catabolizable sugar) and sucrose (non-catabolizable 
sugar). As reported in the literature sucrose was chosen because it can not be catabolized by most 
of E. coli strains including E. coli K-12, B and C (Jahreis et al., 2002; Lee et al., 2010). Four-day 
culture with MM medium complemented with 10 mg L-1 thiamine and 2 g L-1 sucrose was carried 
out and confirmed that sucrose was not catabolized by the strain used in this work (data not 
shown).  




Figure 69: Effect of a pulse of a sugar mixture on bioluminescence response. A mixture of 0.17 g L-1 
glucose (, open triangle up), 0.16 g L-1 fructose (, open circle) and 1.68 g L-1 sucrose (, open 
square) was pulsed in a steady state containing 4.36 g L-1 DWC. Bioluminescence response was 
monitored every 1 s () and sugar analysis was described in Materials and Methods. 
As fructose phosphotransferase system (PT-system) was repressed in the presence of glucose, 
glucose and fructose were sequentially consumed by E.coli (Monod, 1942; Clark & Holms, 1976). 
Figure 69 showed that two successive responses of the bioluminescence intensity corresponded 
respectively to glucose and fructose consumptions. Once glucose and fructose had been 
exhausted, the bioluminescence intensity signal decreased down to basal level, despite non-null 
residual sucrose concentration. Such results suggested that the bioluminescence reporter strain 
was able to monitor the sequential uptake of glucose and fructose and that the presence of non-
metabolizable sugar had no observable impact on expression of the yciG::luxCDABE operon, 
thereby no change in reduced factors. 
 
B.5. Discussion  
B.5.1. Reproducibility of in situ bioluminescence measurements  
In order to precisely assess E. coli responses to environmental perturbation both at the metabolic 
and transcriptional levels, a lightproof bioreactor equipped with in situ photomultiplier was used. 
In this paper, all the experiments were carried out using a glucose-limited chemostat where the 
characteristic times of all microbial mechanisms were smaller than those of the environmental 
changes since the continuous culture reached a steady state (Roels, 1983). Furthermore, a nutrient-
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limited chemostat culture mode offers the advantage of maintaining a constant biomass 
concentration in a physiological steady state which is a necessary requirement to study the very 
first sign of the microbial response to a perturbation. The bioluminescence signal from plasmid-
based cells is dependant on the number of cells, the plasmid copy number and the physiological 
state. Up to now, only few papers deal with the use of chromosomal integration of the 
lux::CDABE operon (Elsemore, 1998; Weitz et al., 2001; Bechor et al., 2002). Even though the 
chromosomal integration represents valuable benefits such as no need for selection pressure, no 
segregational instability, constant copy number of the genes, minimal metabolic burden, and 
lower background bioluminescence, Bechor et al. (2002) showed a decrease of the luminescence 
intensity for plasmid-based lux strain compared to chromosomal integration strain. 
Despite the multi-copy plasmid strain used for this study, low background bioluminescence 
intensity without any preliminary induction was detected during steady state. This basal 
bioluminescence intensity is the sum of plasmid leakage (Gil et al., 2000; Ivask et al., 2009) and 
the basal rpoS activity resulting from a glucose-limited chemostat (Notley & Ferenci, 1996). As 
the basal intensity level was low compared to the intensity of E. coli response when induction 
took place, relative bioluminescence intensity and normalized bioluminescence intensity were 
defined as described in Materials and Methods. 
The bioluminescence signals in response to glucose pulses of similar concentration (0.1 g L-1) into 
3 independent chemostat runs were quite reproducible regarding both their shape and their 
intensity (Figure 64 A). Same statement has been mentioned by Zanzotto et al. (2006) who 
observed similar behavior from run to run and concluded on the reproducibility of lux-fusion E. 
coli biosensor. Consequently there was no interference due to sampling on bioluminescence 
measurements. In situ bioluminescence measurements were then of major interest to perform both 
extracellular metabolite analysis and on-line reporter gene monitoring without critical effects 
connected to off-line quenching/sampling methods. 
B.5.2. A step towards the quantification of the characteristic times of metabolic transition 
through the biochemistry of the luciferine/luciferase reaction  
 
In order to extract and rationally interpret biological dynamics from bioluminescence 
measurements, fundamental knowledge relevant to the luciferine/luciferase system was needed.  
Previous investigations (Ulitzur et al., 1981; Heitzer et al., 1998) reported a direct relationship 
between luciferine/luciferase reaction and the electron transport chain inside the cells at the level 
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of the reducing power (FMNH2 and NADH2). When cells are exposed to a sudden change of 
environmental parameters, such as nutrient supply, changes in catabolic/anabolic rates and energy 
regeneration occur with direct effect on luciferase activity (Ulitzur et al., 1981; Heitzer et al., 
1998). Recently Galluzzi and Karp (Galluzzi & Karp, 2007) and Koga et al. (Koga et al., 2005) 
investigated the influence of possible factors which could have an impact on unexplained 
bioluminescence responses, using plasmid-based lux fusions as biosensor. In a similar way, they 
concluded that luciferase activity could be strongly affected by not only gene expression but also 
intracellular redox pool. 
From our results, the bioluminescence intensity profiles were divided in 4 distinct phases and 
compared with specific oxygen uptake rate which was a good indicator of the microbial behavior 
regarding sugar consumption (Figure 65 A). Upon the transitions from glucose limitation to 
glucose excess and inversely, E. coli containing the yciG::luxCDABE fusion generated different 
dynamics of bioluminescence responses to glucose perturbation.  
B.5.3. Transition from glucose limitation to glucose excess 
Light-off phenomenon occurred right after glucose pulses with response times of ( 4τ ) 3.0±0.4 s 
and ( 5τ ) 18.7±1.1 s; then bioluminescence intensity increased according to a characteristic time 
rτ  equal to 39±4 s. These time constants were independent of glucose concentrations; it pointed 
out that transient behavior of the cells regarding a sudden up-shift of glucose was independent of 
its concentrations. Indeed as soon as sugar is no longer a limiting factor as in steady state, 
metabolic activity was stimulated with higher respiratory rate (Taymaz-Nikerel et al., 2011b). 
Light-off response can result from the requirement of reduced cofactors to fit the need of sudden 
high metabolic activity of the cells caused by sugar pulse. This statement was in accordance with 
the transient changes of internal metabolite concentrations (e.g. ATP; NADP; NADH; 
intracellular glucose, phosphoenolpyruvate, PEP; glucose-6-phosphate, G6P) observed previously 
(Buchholz et al., 2002; Hoque et al., 2005) after glucose pulses into a glucose-limited E. coli 
continuous culture. Thereafter the glucose pulse, a sharp increase in G6P pool size, coupled with a 
sharp decline in PEP pool size took place within 2-3 s (Buchholz et al., 2002; De Mey et al., 
2010). Then the G6P pool concentration began to stabilize due to a sufficient PEP regeneration for 
the PTS system while the PEP concentration increased due to glycolytic flux.  Such statements 
were in agreement with the light-off phenomenon observed in this work. Furthermore, Taymaz-
Nikerel et al. (2011b) observed an instantaneous increase in the growth rate within 40-60 s after 
the glucose pulse. Interestingly the duration of this fast increase of growth rate was consistent 
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with the characteristic time ( 5τ + rτ ) estimated of about 58 s for which the bioluminescence signal 
increased and reached a plateau after the glucose pulse.  
B.5.4. Transition from glucose excess to glucose limitation and stepwise down-shifts of the 
dilution rates 
Transition from glucose excess to glucose limitation and down-shift of dilution rate were both 
characterized by a decrease in growth rate and respiratory rate. The sharp peak (phase III) started 
simultaneously with the sudden decrease in the specific oxygen uptake rate caused by the 
complete depletion of the sugar brought by the pulse without the light-off phenomenon (Figure 65 
A). This very strong and sharp signal was unlikely due to the induction of the lux-operon 
transcription and may rather correspond to a sudden change of the metabolic activity, since cells 
suddenly switched from a non-limited glucose growth to a glucose-limited culture at the dilution 
rate of 0.15 h-1. For a short period of time ( 2τ  = 23±4 s, as defined in Materials and Methods), 
cells could have an excess of reduced cofactors regarding growth requirement in carbon-limited 
condition which leaded to a higher concentration of FMNH2 and consequently an overshoot of the 
luciferase activity. Similar bioluminescence overshoots were observed in the dilution rate down-
shift experiments. Overshoot occurred instantaneously right after the down-shift and it was 
followed by a decrease during about 90 min to reach a new plateau. Interestingly, the stabilization 
of the specific oxygen uptake rate was observed when bioluminescence overshoot started to 
decrease (Figure 68). Such adaptation period suggested that temporal stabilization of metabolic 
activity was in the order of magnitude of minutes. Similar experiment with the dilution rate down-
shift from 0.230 h-1 to 0.066 h-1 using E.coli TG1 was carried out by Weber et al. (Weber et al., 
2005b) : they reported identical phenomena with a very slow decrease in the respiratory activity to 
reach a new steady-state level, even if the duration was higher (about 7 h). Furthermore, the 
bioluminescence overshoot has also been observed for different lux-fusion strains when cells enter 
stationary phase due to glucose depletion in batch culture (Data not shown). These results attest 
that this overshoot phenomenon is not dependent on the strain and therefore not dependent on the 
type of promoter-lux fusions but is rather dependent on the metabolic activity of the cells and the 
biochemistry of bioluminescence. 
As a conclusion, metabolic shifts can be sensed in sub-second time scale through a competitive 
mechanism between the reduced cofactors involved in both metabolic regulation and 
luciferine/luciferase reaction. The use of in situ bioluminescence measurement provided evidence 
to precisely monitor the transient changes in metabolic activity. 
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B.5.5. Impact of the glucose pulse concentration on the transcriptional induction of the yciG 
expression  
Different behavior regarding phase IV of bioluminescence signals (Figure 65 A) were observed 
depending on the concentrations of glucose addition (Figure 66 B). In the range of our 
experimental setup, for a pulse of low glucose concentration (≤ 0.1 g L-1) the bioluminescence 
signal described only the response at the metabolic level (Figure 66 B) since the bioluminescence 
signals returned to its initial state right after the sharp peaks (phase III). While on the contrary 
with a glucose pulse of higher concentrations (≥ 0.4 g L-1) one can observe first the transient 
bioluminescence response and then the induction of the bioluminescence expression (bell curve) 
that could reveal an involvement of the regulation at both levels: metabolic and transcriptional. 
For the pulse at intermediate concentration (about 0.4 g L-1), a bell curve was observed with a 
lower bioluminescence intensity, regarding to 1 g L-1 of glucose pulse (Figure 66 B). The feature 
of the bell curve was quite similar to the profile obtained with similar lux-fusion E. coli (Van Dyk 
et al., 1995; Belkin et al., 1996; Rupani et al., 1996). Such profile revealed different levels of 
transcriptional induction of the gene involved in the stress response, depending on the intensity of 
the perturbation.  
In this work yciG promoter, which was chosen, was suggested to be under the control of σS 
regulon and specially involved in the response to acidic stress (Van Dyk et al., 1998). Being 
aware of the well-known overflow mechanism in E. coli when cultivated in glucose excess this 
promoter could be a relevant indicator of the presence of the stress condition. An increase of σS 
factor and/or a cytoplasmic acidification would lead to an induction of yciG promoter. The σS 
regulon which is the product of the rpoS gene is known to be involved in the response to many 
different stresses, such as nutrient starvation, osmotic stress, acid shock, cold and heat shock, 
oxidative DNA damage and transition to stationary phase. The cellular level of σS is modulated by 
a series of complex mechanisms that affect transcription, translation and post-translational 
stability of the protein (Lange & Henggearonis, 1994; Loewen et al., 1998; Hengge-Aronis, 2002; 
Wick & Egli, 2004). Despite this complexity, arguments have been presented suggesting that 
sensitivity to proteolysis may be the single most important modulator of σS level (Loewen et al., 
1998). A rapid rise in σS levels can be achieved by an instantaneous inhibition of the proteolysis 
since the cells experience a sudden stress condition (Wick & Egli, 2004; Hengge, 2008). Indeed, it 
had been previously demonstrated that the σS levels increased with the decreases in the dilution 
rates (Zgurskaya et al., 1997; Teich et al., 1999). Our results obtained from the down-shift 
experiments confirmed this statement with a higher level of bioluminescence signal at each new 
plateau with respect to the decreasing dilution rates.  
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In order to define the starting point of the induction of the transcription of yciG gene promoter it is 
necessary to elucidate which phenomena are responsible of the induction. Different scenarios can 
be proposed: 
i. If the sudden transition from glucose-limited to glucose-excess states is the starting point 
of the induction, the bell curve should appear with a constant delay after the pulse. Our 
results show that this period is not constant suggesting that the pulse is not the inducing 
point.  
ii. The sudden transition from glucose excess to glucose limitation induced the bell curve. 
This transition corresponds to a decreasing growth rate which is mainly modulated by 
RpoS regulon. At this point the σS proteolysis rate is instantaneously reduced or inhibited 
allowing a rapid increase in σS levels and stabilization of σS protein (Zgurskaya et al., 
1997; Wick & Egli, 2004; Hengge, 2008). The time of the induction would be in that 
particular case dependent on the concentration of added sugar and consequently links to 
the moment of glucose depletion (sharp peak). In fact, one can observe a constant distance 
between the sharp peak and the bell curve. However such assumption can not explain the 
difference in bioluminescence intensities observed for various concentrations of glucose 
pulses (0.4 and 1 g L-1).  
iii. The exposure duration during which the cells undergo a stress condition seems to be one 
of the factors that plays an essential role in the level of induction of bioluminescence 
expression. Figure 66 A shows different duration of exposure to an excess of glucose with 
respect to glucose-limited steady-state conditions. The intensity of the bell curves 
increases with a rise in the exposure time which is directly related to the concentration of 
added glucose (Figure 66 B) and to acetate formation due to overflow metabolism (Figure 
67 A-C). Nevertheless an exact factor entailing the different level of the bell curve 
induction can not be identified, the level of induction could be dependent on (i) the 
duration of the cells living at the high metabolic activity during transition states upon 
limitation/excess/limitation of glucose (ii) the duration of the acid stress due to a 
cytoplasmic acidification caused by the overflow metabolism (iii) the interaction of these 
both reasons. 
 
From our results we have observed that the cell behavior in response to glucose pulses is dose-
dependent in the range of the glucose concentration experiments. The level of the transcriptional 
induction of the lux::CDABE genes under the control of yciG depends on the duration of the 
exposure to the stress condition. This may indicate that even though cells inside large-scale 
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bioreactors encounter peaks of glucose concentrations in the vicinity of the feed (Enfors et al., 
2001), the transcriptional stress response may not be induced because the short duration of the 
stress condition would not be sensed by the cells.  
B.5.6. Bioluminescence behavior on a sugar mixture 
As mentioned in the results, two distinguished bioluminescence responses induced by sequential 
consumption of a sugar mixture (glucose, fructose and sucrose) were observed (Figure 69). The 
presence of the two catabolizable sugars (glucose, fructose) can be indeed considered as two 
successive pulses of carbon source due to the sequential uptake regulated by the well-known 
catabolic repression mechanism (Clark & Holms, 1976; Postma et al., 1993). The dynamic 
behavior of bioluminescence response was similar for a single pulse and two successive pulses of 
low concentration: transient sharp bioluminescence response followed by a return to a basal 
bioluminescence level. Despite the two successive pulses of low concentration, it could be 
suggested that cells can be able to re-establish their redox balance without changes in the 
expression of the yciG::luxCDABE operon involved in stress response. In addition, the presence 
of the non-catabolizable sucrose in the medium had no effect on bioluminescence intensity.  
B.6. Conclusion 
The work reported in this paper demonstrated that the reporter gene monitoring approach using 
the luxCDABE operon is a suitable tool to investigate the dynamic of microbial responses to 
transient changes of substrate concentration on the sub-second time scale, by overcoming the 
analytical constraints (sampling and/or quenching). Real-time monitoring of yciG::luxCDABE 
reporter fusion gives access to the characteristic times of the transcriptional induction and 
metabolic changes of E. coli in response to pulses of glucose. 
From a standpoint of our results, the bioluminescence response is dependent on the concentration 
of a glucose pulse and probably more directly correlated to the duration of the exposure. 
Depending on the glucose concentration, the perturbation may cause only a transient metabolic 
response that the cells are able to handle without too much of investment. Indeed at low 
concentration, cells are able to use some intrinsic potential for maintaining homeostasis inside the 
cells. Up to a threshold value, the cells are no longer able to respond with its own potential and 
have to induce some gene expression which has a cost for the cells. Consequently the 
concentration of the encountered perturbation would have a different impact on cell physiology 
and behavior. Replacing the cells inside a large-scale bioreactor, one can imagine that the 
behavior of cells would be different depending on the encountered gradient. 
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 Une souche d’E. coli bioluminescente est utilisée pour la quantification des dynamiques des 
réponses microbiennes transitoires en réponse à un stress environnemental par la mesure in 
situ et en temps réel de la bioluminescence.  
 Cette souche bioluminescente possède un gène promoteur, yciG, lié à une cassette de cinq 
gènes rapporteurs luxCDABE issus de la souche Photorhabdus luminescens. Ce gène 
promoteur est sous le contrôle positif du régulon sσ (RpoS) impliqué dans la régulation 
générale contre le stress chez E. coli. Ce gène est induit et impliqué dans l’acidification 
cytoplasmique et l’entrée dans la phase stationnaire. 
 Durant le régime permanent, l’intensité de la bioluminescence émise par les cellules est très 
faible par rapport à son induction lors d’un ajout pulsé de glucose. Ce niveau basal peut être 
expliqué à la fois par la fuite plasmidique, et par la présence d’une activité basale de RpoS, 
due à la limitation en glucose en chémostat.  
 Le profil et l’intensité des signaux de bioluminescence obtenus en réponse à un pulse de 
glucose (0,1 g L-1) dans trois chémostats indépendants sont reproductibles. 
 Le système d’échantillonnage rapide mis en œuvre n’interfère pas avec la mesure in situ de 
la bioluminescence par le photomultiplicateur, permettant de réaliser en parallèle les 
analyses des métabolites extracellulaires et les mesures de la bioluminescence. 
 En utilisant ce capteur bioluminescent, les bascules métaboliques peuvent être détectées à 
une échelle de temps inférieure à la seconde, due à l’implication du pouvoir réducteur reduit 
(NADH2) dans la chaîne respiratoire des cellules et dans la réaction biochimique 
luciférine/luciférase.  
 En réponse à un pulse de glucose, plusieurs phénomènes sont observés : 
○ Le phénomène dit « light-off », observé juste après le pulse de glucose, peut être expliqué 
par une demande croissante en cofacteurs réduits pour subvenir à l’augmentation rapide de 
l’activité métabolique induite par le pulse de glucose. 
○ Après l’addition de glucose, le signal bioluminescent augmente et atteint un plateau, 
indépendamment de l’intensité de la concentration en glucose du pulse imposé. 
 




○ Lors de la transition entre excès en glucose après le pulse et limitation, l’induction rapide 
de la bioluminescence (sharp peak) est observée (pendant 23±4s) et de façon simultanée, la 
vitesse spécifique de consommation de glucose chute compte tenu de l’épuisement en sucre pulsé. 
Ce « sharp peak » n’est probablement pas induit par l’induction transcriptionnelle du gène 
promoteur, mais correspond à une baisse rapide de l’activité métabolique, avec un excès 
transitoire de pouvoir réducteur (NADH2). 
○ Ce « sharp peak » est également observé lors de la diminution du taux de dilution, ce qui 
corrobore les explications précédentes. 
 Lorsque la quantité de glucose apportée par le pulse est épuisée, 
○ la souche d’E. coli retrouve rapidement un état physiologique identique à celui observé 
avant le pulse en régime permanent, du point de vue macroscopique ; 
○ pour une faible concentration de pulse de glucose (≤ 0,1g L-1), le signal bioluminescent 
redescend rapidement à son niveau basal; 
○ pour une concentration du pulse plus élevée (≥ 0,4 g L-1), l’induction de la 
bioluminescence (courbe en cloche après le « sharp peak ») est observée; l’amplitude de la 
« courbe en cloche » est fonction de l’intensité du pulse de glucose : l’induction transcriptionnelle 
en réponse au pulse de 0,4 g L-1 est relativement plus faible que celle observée lors du pulse de 1 g 
L-1 de glucose.  
 L’induction transcriptionnelle du gène promoteur yciG impliqué dans la réponse au stress 
dépend ainsi de l’intensité du pulse glucose. 
 L’utilisation de la souche bioluminescente est considérée comme un biocapteur pertinent 
pour acquérir les changements caractéristiques du comportement microbien, aux niveaux 
métabolique et transcriptionnel, de la réponse au stress avec une échelle de temps très court 
(de l’ordre de secondes). 
 









Chapitre IV-3 : Dynamique des réponses transitoires chez 
E. coli à des perturbations nutritionnelles : effet des pulses 
successifs de concentration en glucose. 
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Chapitre IV-3 : Dynamique des réponses transitoires chez E. coli à 
des perturbations nutritionnelles : effet des pulses successifs de 
concentration en glucose 
 
A. Introduction du chapitre 
Ce chapitre est rédigé sous forme d’un article scientifique qui fait l’objet d’une soumission dans 
un journal scientifique. Il présente la caractérisation des réponses dynamiques d’Escherichia coli 
à des perturbations successives de substrat en environnement maîtrisé.  
Dans le précédent travail, nous avons montré l’indépendance de l’effet de l’intensité du glucose 
dans la gamme des concentrations testées sur la dynamique de réponses d’E. coli durant le 
régime transitoire. Les vitesses spécifiques de consommation (glucose et O2) et de production 
(CO2 et acides organiques) ainsi que les taux de croissance sont similaires suite à un ajout pulsé 
de glucose de différentes intensités.  
Ce présent chapitre est consacré à l’étude de l’effet des perturbations répétées et la fréquence de 
la perturbation de glucose sur le comportement d’Escherichia coli. Dans un premier temps, des 
pulses successifs de glucose de 0,25 et 0,6 g L-1 sont réalisés dans une culture en régime 
permanent (2, 3 et 4 pulses successifs). Les réponses transitoires pour chaque succession de 
pulse sont comparées avec celles d’un pulse unique de la même intensité afin d’examiner l’effet 
des perturbations répétées sur le comportement dynamique d’E. coli. Compte tenu des résultats 
obtenus lors du précédent travail, nous avons choisi de maintenir les conditions de culture en 
aérobie stricte durant la période d’excès de glucose dans le but de caractériser la réponse dans le 
cas d’une perturbation nutritionnelle unique. Une augmentation de la vitesse d’agitation par 
rapport aux conditions décrites dans le précédent chapitre permet d’assurer les conditions 
aérobies strictes tout au long de la culture. Dans un second temps, des pulses répétés de glucose 
de 0,05 et 0,5 g sous forme d’oscillations sont réalisés avec une caractérisation de la réponse 
transitoire aux niveaux macroscopique et moléculaire.  
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B. Publication : Characterization of the dynamic behavior of Escherichia 
coli in response to successive glucose pulses on glucose-limited 
chemostat cultures  
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The effect of repeated glucose perturbations on dynamic behavior of Escherichia coli DPD2085, 
yciG::LuxCDABE reporter strain, was studied and characterized in glucose-limited chemostat 
cultures at dilution rates close to 0.18 h-1. The substrate disturbances were applied on 
independent steady-state cultures, firstly using a single glucose pulse under different aeration 
conditions and secondly using repeated glucose pulses under fully aerobic condition. The 
dynamic responses of E. coli to a single glucose pulse of different intensities (0.25 and 0.6 g L-1) 
were significantly similar at macroscopic level, revealing the independency of the macroscopic 
microbial behavior to the perturbations in the range of tested glucose concentrations. The 
dynamic responses of E. coli to repeated glucose pulses to simulate oscillatory environments 
between glucose-limited and glucose-excess conditions were quantified; similar behavior 
regarding respiration and by-product formations was observed, except for the first perturbation 
denoted by an overshoot of the specific oxygen uptake rate in the first minutes after the pulse. In 
addition, transcriptional induction of yciG promoter gene involved in general stress response, σS, 
was monitored through the bioluminescent E. coli strain. Such knowledge on the effect of 
repeated perturbations would contribute to a deeper understanding of the behavior of the cells 
encountering substrate gradients when circulating in large-scale bioreactors. 
 
Keywords: Repeated glucose pulses; Dynamic behavior; Transient responses; Escherichia coli 
yciG::luxCDABE fusion; Chemostat. 
 
B.2. Introduction 
With the increasing size of bioreactors, it has been stated that mass and heat transfers often 
become limiting phenomena due to poor mixing efficiency, leading to heterogeneities within 
large-scale bioreactors (Palomares & Ramirez, 2000; Enfors et al., 2001; Hewitt & Nienow, 
2007). Substrate gradients are commonly encountered, which can create and/or enlarged other 
gradients such as dissolved oxygen, pH and temperature (Bylund et al., 1998; Amanullah et al., 
2001; Enfors et al., 2001). In such complex conditions, cell populations would have different 
metabolic behaviors depending on the nature, the intensity and the frequency of the 
microenvironment encountered by the cells circulating inside the bioreactor. Consequently, the 
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resulting distribution of cell phenotypes can then engender performance variability in terms of 
yield, titer and/or productivity in industrial bioreactors comparing to laboratory-scale bioreactors. 
Up to now, studies dealing with cell adaptation in response to defined environmental stress have 
been carried out, using mainly the scale-down approach due to reduced experimental costs and to 
efficient control of the physico-chemical parameters inside laboratory-scale bioreactors. Recent 
reviews present the different "scale-down" configurations implemented to study the impact of 
environmental heterogeneities on microbial behavior cultivated in bioreactors (Lara et al., 2006a; 
Neubauer & Junne, 2010; Takors, 2012). Most of authors attempt to mimic real situation of the 
physico-chemical gradients inside large-scale bioreactors with the coexistence of multiple 
environmental stresses.  
Various nature of environmental stresses have been investigated, e.g. changes in dissolved oxygen 
concentrations (Oosterhuis & Kossen, 1984; Lara et al., 2006b; Kar et al., 2010), in pH 
(Amanullah et al., 2001) and substrate concentrations (Larsson et al., 1996; Bylund et al., 1999; 
Hoque et al., 2005; Delvigne et al., 2009; Taymaz-Nikerel et al., 2011a). Among these studies, 
pulse-based experiments (substrate or pH) are usually carried out inside or outside the bioreactor 
in a mixing chamber as being reviewed in detail by Schädel and Franco-Lara (2009). Single 
substrate pulse experiments are commonly conducted in order to investigate metabolic shifts 
regarding intracellular and extracellular metabolites as well as gene expression (Hoque et al., 
2004; Lara et al., 2009; Taymaz-Nikerel et al., 2009).  
Few studies have been conducted to assess the frequency effect of successive substrate 
perturbations on cell responses. Substrate oscillation experiments are performed using a stirred 
tank reactor operating in fed-batch mode coupled or not to a plug flow reactor (Neubauer et al., 
1995b; Lin & Neubauer, 2000; Delvigne et al., 2009; Jazini & Herwig, 2011). In such 
experimental design, the characterization of transient response of the microorganisms is subjected 
to the cell history and to the presence of mixed population in different physiological states. To our 
knowledge, dynamics of the transient behavior of a physiologically homogenous population to 
repeated substrate perturbations has not been documented in literature. 
In the present study, the effect of repeated substrate perturbations on physiologically homogenous 
population of E. coli is characterized by successive additions of glucose pulses into independent 
steady-state chemostat cultures of E. coli DPD2085. This study aims  i) to describe the dynamics 
of E. coli responses when they are exposed for the 1st, 2nd, 3rd and 4th times to the same 
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perturbation, and ii) to elucidate the impact of substrate oscillation on a longer period on E. coli 
adaptation. 
 
B.3. Materials and methods 
B.3.1. Bacterial strain, medium and growth conditions 
The strain E. coli DPD2085 which contains an yciG::luxCDABE plasmid-based fusion was obtained from 
DuPont company (USA). Plasmid/strain construction was previously described (Van Dyk et al., 1998; Van 
Dyk & Rosson, 1998; Van Dyk et al., 2001b; Zanzotto et al., 2006; Sunya et al., 2012b). Culture conditions 
and medium composition were performed as previously reported (Sunya et al., 2012a). All chemical products 
used in this study (glucose, salts, oligo-elements, orthophosphoric acid and NH3) were of the highest grade 
commercially available. 
B.3.2. Fermentation  
Batch and chemostat experiments were performed in a 1.6 L stainless-steel stirred tank bioreactor with a 1-L 
working volume (BIOSTAT Bplus, Sartorius, Germany). Reactor configuration and sensor equipments as 
well as pre-culture steps were as previously described (Sunya et al., 2012a). During chemostat runs, the stirring 
rate was fixed at 1000 rpm and the aeration rate at 0.5 L min-1 with dry air through a sparger placed at the 
bottom of the reactor in order to ensure a fully aerobic condition. Neither agitation nor aeration rates were 
modified during chemostat runs. The pressure in the bioreactor headspace was regulated at 0.06 bars (relative 
pressure) for facilitating the rapid sampling system as previously described (Sunya et al., 2012a). pH value was 
maintained at 6.70 and regulated by addition of 7 % (v/v) NH3 solution. 1 mL antifoam (Polypropylene glycol) 
and 150 mg ampicillin were periodically added (pulse-based addition) by means of a peristaltic pump to 
maintain a constant concentration in the bioreactor for a given residence time. All continuous cultures were 
carried out at dilution rate close to 0.18 h-1. 
B.3.3. Glucose pulse experiments  
Shifts in the glucose concentration from glucose-limited to glucose-excess conditions were achieved by injecting 
sterilely, within a second, a concentrated glucose solution inside the bioreactor to 0.25 and 0.6 g L-1 final 
concentrations. For each concentration, the experiments were carried out with single, two- and four-successive 
glucose pulses into independent steady-state runs. The time between successive pulses (pulse period) 
corresponded to 2.7 and 5.1 min for the glucose pulses of 0.25 and 0.6 g L-1 respectively. This pulse period 
corresponds to the time between the glucose depletion of the former pulse and the present glucose pulse. Rapid 
sampling of broth for glucose and organic acid analyses was initiated before and after the glucose pulse. Rapid 
sampling system and quenching were performed as previously described (Sunya et al., 2012a). For the 
Partie IV : Résultats et discussion 
 
-226- 
successive pulse experiments, the sampling frequency was reduced in order to avoid a significant change in the 
culture volume inside the bioreactor. 
B.3.3. Glucose oscillating experiments  
In order to create oscillatory conditions of environment between glucose-limited and glucose-excess conditions, 
two intermittent feed strategies were applied by means of an external peristaltic pump (functioning with a timer) 
in two independent chemostat cultures: i) to create glucose oscillations of 0.05 g L-1, the peristaltic pump was 
settled to turn “on” for 2 s every 3.5 min; ii) to create glucose oscillations of 0.5 g L-1, the peristaltic pump was 
settled to turn “on” for 20 s every 20 min. A 300 g L-1 glucose-concentrated solution was rigorously prepared 
and sterilized for these both experiments. The peristaltic pump was beforehand calibrated and the established 
flow rate was 5.01 mL min-1. During the glucose oscillations, the medium feed was maintained in order to avoid 
glucose starvation.  
B.3.4. Analytical methods 
Glucose and organic acids were analyzed and quantified by high-performance ionic chromatography. The 
composition of inlet/outlet gas (O2 and CO2) was quantified using an acoustic gas analyzer (INNOVA 1313). 
All procedures and precisions of these apparatus were followed, according to previously described analytical 
methods (Sunya et al., 2012a). 
Biomass concentration was determined from both optical density measurement at 620 nm (OD620nm) and dry 
cell weight measurement (X). Biomass composition was determined by elemental analysis of C, H, O and N on 
E. coli DPD2085 cells during steady states at 0.16 h-1. This analysis was subcontracted to the Central Service of 
Analysis (SCA) of the CNRS (http://www.sca.cnrs.fr) which meets the requirements of ISO9001 and 
ISO17025. In addition, the numbers of plasmid-bearing cells and total cells were also quantified using a plate 
count technique onto Plate Count Agar (PCA) with and without 150 mg L-1 ampicillin (Sunya et al., 2012a), in 
order to check for a homogeneous population of plasmid-bearing cells along chemostat runs. Fraction between 
plasmid-bearing and total cells was then determined and expressed in percentage. 
B.3.5. Bioluminescence measurement 
During all batch and chemostat runs, light intensity emitted by the cells was quantified using a photomultiplier 
(PMT) H7360-01 Photon Counting Head (Hamamatsu photonics K.K., Japan). The PMT was connected to a 
glass window specifically designed in the stainless-steel lightproof bioreactor. Measured light intensity was 
presented in Relative Light Units (RLU) per second integration time. The bioluminescence signals expressed as 
relative bioluminescence ( )(tI r ) was calculated as the difference between the measured total light intensity 
( )(tI t ) and the average bioluminescence intensity during a steady state culture ( )(tIb ) as previously described 
(Sunya et al., 2012b). 
B.3.6. Calculation methods 
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During the glucose pulse experiments, glucose uptake rate ( Sr ) and acetate production/re-assimilation rates 
( acetater ) were calculated through mass balance equations, taking into account the withdrawal volume from the 
rapid sampling.  
Oxygen uptake rate (
2Or ) and carbon dioxide production rate ( 2COr ) were calculated from mass balances in gas 
and liquid phases as previously reported (Sunya et al., 2012a), taking into account the inlet and outlet gas 
compositions, the evolutions of temperature, pH, salinity and liquid volume in the bioreactor. 
The dynamics of the biomass production rate ( Xr ) during the transient glucose perturbations were calculated 
using the degree of reduction balance and a structured model based on metabolic flux analysis (MFA) coupled to 
mass balance equations. The Xr  was calculated from the available measurement data (acetate and CO2 
productions; glucose and O2 consumptions). Similar results were obtained from these both independent 
calculation methods. 
The metabolic model was initially developed and validated in our research group (Bideaux et al., 2008). The 
metabolic network and reactions of Escherichia coli were compiled from EcoCyc database (Keseler et al., 2011) 
and from data reported in literature (Ingraham et al., 1983b; Ingraham et al., 1983c; Taymaz-Nikerel et al., 
2010). All metabolic reactions, precursors required for macromolecular synthesis, energy and reducing 
equivalents are presented in Annexe 1. The metabolic network model is composed of 112 reactions. The model 
was validated with experimental data obtained from our steady-state experiments and mentioned in  literature 
(Schaub et al., 2008; Taymaz-Nikerel et al., 2010) (data not shown).  
 
B.4. Results 
B.4.1. Steady-state characteristics  
Eight steady-state runs were performed at dilution rates ranged between 0.16-0.21 h-1 in glucose-
limited chemostat cultures of Escherichia coli DPD2085. Steady states were characterized 
through constant biomass concentrations (OD and X), plasmid stability (fraction of plasmid-
bearing cells) and exhaust gas composition (O2 and CO2). For all steady-state cultures, the average 
biomass yield ( egluXY cos ) was 0.43±0.04 gX gglucose-1. Average residual concentrations of glucose, 
acetate and formate were 0.008±0.002 mM, 0.084±0.016 mM, and 0.011±0.002 mM respectively. 
The biomass composition of E. coli DPD2085 cells during glucose-limited chemostat cultures at 
dilution rate of 0.16 h-1 was quantified and equal to CH1.8509O0.4623N0.2336. The resulting biomass 
degree of reduction of biomass ( Xγ ) was 4.23; this value included in the range of 4.23-4.41 
defined for E. coli K-12 wild-type grown in glucose-limited cultures at dilution rates between 
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0.09-0.22 h-1 (Taymaz-Nikerel et al., 2010). The measured elemental composition of the biomass 
was used in the metabolic network model in order to estimate the biomass production rate ( Xr ) 
during the glucose perturbation. 
Specific uptake and production rates as well as carbon and redox recoveries were calculated from 
measured raw data and reported in Tableau 25. Carbon and redox balances were recovered with 
less than 5 % relative error. In addition, as it is well-known that plasmid instability or plasmid loss 
can occur during long-term chemostat cultures (Ganusov & Brilkov, 2002), plasmid instability 
was quantified in order to ensure the presence of a homogenous population throughout each 
chemostat run. The fractions of the numbers of plasmid-bearing cells on total cells were always 
above 80 % during the glucose pulse experiments. 
Tableau 25: Average specific uptake and production rates, carbon and redox recoveries of different 










(SS)  pulses (h-1) (g L-1) (gX L-1) (mmol CmolX-1 h-1) (%) (%) 
SS0(a) 1  0.14 10.8 4.26±0.02 46.2±0.2 127.8±5.5 142.1±1.6 99.6±0.1 97.3±2.4 
SS1 1  0.173 10.8 4.56±0.15 55.7±1.7 143.7±5.6 148.1±3.9 96.2±2.0 97.9±1.4 
SS2 2 0.165 10.8 4.57±0.10 53.0±1.2 137.3±5.1 146.3±5.5 97.9±0.6 98.1±1.6 
SS3 4  0.175 10.8 4.51±0.06 57.1±0.7 146.2±2.2 153.3±0.5 96.0±1.1 96.8±0.6 
SS4 1 0.203 10.9 4.63±0.10 65.0±1.3 168.9±4.4 176.5±3.7 97.3±2.5 98.3±2.4 
SS5 2 0.196 10.9 4.57±0.08 63.8±1.0 164.1±4.7 173.7±3.5 96.7±1.3 97.2±1.5 
SS6 4  0.205 10.9 4.59±0.07 68.0±1.0 167.8±5.2 176.4±7.1 94.8±1.9 95.7±1.3 
SS7 Oscillation(b) 0.174 10.8 4.76±0.08 53.6±0.8 137.1±2.1 145.2±2.7 99.3±0.8 99.8±0.9 
SS8 Oscillation(c) 0.194 10.9 4.60±0.03 62.7±0.4 169.2±2.3 183.2±1.4 100.4±0.2 99.7±0.1 
Average specific uptake and production rates, iq , were expressed in mmol CmolX
-1
 h-1 with their associated 
standard deviations. 
(a)
 The data obtained from the work of Sunya et al. (2012a). 
(b)
 Oscillation: 0.05 g L-1of glucose was added every 3.5 min.  
(c)
 Oscillation: 0.5 g L-1 of glucose was added every 20 min. 
 
B.4.2. Comparison of the transient responses of E. coli in response to a single glucose pulse 
under fully aerobic condition and oxygen limitation 
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In order to investigate the sole effect of the glucose stress on the microbial responses, glucose 
perturbation with two different intensities (0.25 and 0.6 g L-1) were performed into independent 
steady states, SS1 and SS4 respectively (Tableau 25); fully aerobic conditions were ensured along 
the glucose-excess periods by increasing the stirring rate from 800 to 1000 rpm according to 
previous work (Sunya et al., 2012a). Specific rates of glucose uptake and organic acid productions 
were presented and compared with those from previous work of Sunya et al. (2012a) where the 
glucose pulse engendered oxygen-limited condition.  
 
Figure 70: Glucose and organic acid profiles in response to a single glucose pulse of 0.25 g L-1 (dark 
green, filled circle), 0.4 g L-1 (dark blue, open circle) and 0.6 g L-1 (dark red, filled circle) into 
glucose-limited steady-state cultures of E. coli DPD2085. (A) The evolutions of glucose consumption, 
(B) the evolutions of acetate production/re-assimilation and (C) the evolutions of formate production 
inside the bioreactor. The symbols indicate measured values and the lines correspond to smooth data. 
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The time course of glucose and organic acid concentrations in response to a glucose pulse of 0.25, 
0.6 (this study) and 0.4 g L-1 (Sunya et al., 2012a) is depicted in Figure 70; the glucose pulses 
were carried out at time zero. In these experiments, the added glucose was rapidly consumed 
(Figure 70 A) with an increase in glucose consumption rates within seconds, consistent with 
earlier observations (Hoque et al., 2005; Lara et al., 2009; Taymaz-Nikerel et al., 2011a; Sunya et 
al., 2012a). The profiles of the decreases in the glucose concentration in the broth resulting from 
these three glucose pulses were similar. The calculated specific rates of glucose consumption 
under fully aerobic and oxygen-limited conditions were not significantly different (148 and 120 
mmolglucose CmolX-1 h-1 respectively) (Figure 71), considering measurement uncertainties of 
glucose concentrations within such small time scale (Table S1, Supplementary material 2).  
 
Figure 71: Comparison of the specific rates of glucose consumption ( egluq cos− ), acetate and formate 
productions ( acetateq  and formateq ) in response to glucose pulses of 0.25 g L-1 (grey), 0.6 g L-1 (dark 
grey) under fully aerobic conditions as well as a glucose pulse of 0.4 g L-1 under oxygen-limited 
condition (white). Error bars represent the associated standard deviations. 
During the glucose-excess periods, acetate accumulation was observed in all experiments but at a 
lower level under aerobiosis regarding to oxygen limitation (Figure 70 B). The average specific 
rate of acetate production under aerobiosis was 26 mmolacetate CmolX-1 h-1, corresponding to 1.8-
fold lower than the specific rate under oxygen
 
limitation (47 mmolacetate CmolX-1 h-1) (Figure 71). 
Formate accumulation was significantly detected in glucose-excess conditions combined with 
oxygen limitation (43 mmolformate CmolX-1 h-1), whereas it was not the case under fully aerobic 
conditions. These results suggest that the glucose perturbation even at low concentrations affects 
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E. coli metabolism within a short time frame, resulting in acidic by-products which are strongly 
depended on the oxygen level availability in the broth. 
 
B.4.3. Transient behavior of E. coli in response to repeated glucose pulses under fully aerobic 
conditions 
In order to investigate the frequency effect of the glucose perturbation, two- and four-successive 
glucose pulse of 0.25 g L-1 were performed in independent steady states, SS2 and SS3 
respectively. Similar pulse experiments were also conducted with higher intensity of glucose 
pulses of 0.6 g L-1 in steady states, SS5 and SS6 (Tableau 25). In addition to successive glucose 
pulses, the experiments of glucose pulse oscillations of 0.05 and 0.5 g L-1 over a longer period of 
time were carried out into steady-state cultures, SS7 and SS6 respectively (Tableau 25).  
B.4.3.1. Transient responses to the successive glucose pulses under fully aerobic conditions 
a. Standard online monitoring 
Conventional sensors for online monitoring of dissolved oxygen (DO), pH, temperature and 
measurements of the exhaust gas composition (O2 and CO2) give direct measurements of the 
dynamic changes of each parameter inside the bioreactor, following single, two- and four-
successive glucose pulses (Figure 72). Such on-line measured data reflects rapid changes in 
metabolic activity of the cells during the transient states from glucose-limited to glucose excess 
conditions and inversely, providing a global view to make quick evaluations and identify 
metabolic shifts. In order to be able to compare the cell responses from independent experiments, 
the parameters of suitable proportional-integral-derivative (PID) controller and regulation for DO, 
pH and temperature were maintained identical.  
In Figure 72 C and H, right after the glucose addition, sharp and rapid decreases in DO occurred 
within about 1.5 min to reach the lowest levels above 40 %, suggesting fully aerobic conditions 
all along the glucose-excess periods. It is noteworthy that for the first glucose pulse, an overshoot 
of the DO profiles were observed, independently on the glucose intensities, with respect to the 2nd, 
3rd and 4th pulse. Concomitantly, respiratory activity of the cells rapidly increased with a rapid 
consumption of oxygen and production of carbon dioxide (Figure 72 A and F, Figure 72 B and G 
respectively). However the profiles of O2 and CO2 evolutions were not similar; this discrepancy 
can be explained in part by different mechanisms and capacities of O2 and CO2 transfer (Boogerd 
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et al., 1990). Rapid decreases in extracellular pH were also monitored (Figure 72 D and I), which 
can be explained i) by acetate production due to a well-known overflow metabolism and ii) by 
CO2 production (Taymaz-Nikerel et al., 2011a; Sunya et al., 2012a). Considering temperature 
evolutions, with a tight control system and fast response temperature probe, a glucose up-shift led 
to a rise in temperature, indicating exothermic reaction involvement. In Figure 72 E and J, one can 
observe that increases in temperature for the first pulse with both glucose intensities (0.25 and 0.6 
g L-1) were higher with respect to the 2nd, 3rd, and 4th glucose pulse. In all substrate pulse 
experiments, the measured online data sets were reproducible (Figure 72), showing that the E. coli 
cells behaved similarly face to glucose perturbations in the range of the tested concentrations. 
b. Dynamics of the transient responses  
In order to investigate the frequency effect of aerobic glucose gradients, extracellular 
concentrations of glucose and organic acids produced were quantified over the cultivation time 
(Figure 73). Figure 73 A and C and Figure 73 B and D represent the evolutions of glucose and 
acetate concentrations inside the bioreactor after the single, two- and four-successive glucose 
pulses of 0.25 and 0.6 h-1 respectively. Comparing the evolutions of glucose and acetate 
concentrations versus time, one can observe similar profiles. Only acetate was significantly 
detected for both glucose intensities (Figure 73 B and D) within seconds after the glucose 
perturbations under fully aerobic conditions. These results were consistent with those obtained in 
the work of Lara et al. (2009) and Lin et al. (2001b). However, these authors found both acetate 
and formate accumulations after performing the glucose pulse to glucose-limited cultures. These 
glucose pulses were carried out outside the bioreactor and it is possible that the excess glucose 
would cause local oxygen-limited conditions where acetate and formate accumulations were 
observed (Varma et al., 1993; Sunya et al., 2012a). According to some authors (Bylund et al., 
2000; Enfors et al., 2001; Lara et al., 2006c), the presence of  formate in E. coli cultures can be 
served as an indicator of the existence of oxygen limitation zones inside the bioreactor. The 
absence of formate production in the present study proved that the oxygen transfer capacities of 
our experimental set-up were sufficient without local oxygen-limited zones.  
 
 




Figure 72: Transient responses of online measurement parameters as results of the addition of 0.25 g 
L-1 glucose (A-E) and of 0.6 g L-1 glucose (F-J) in independent steady states with a single pulse (dark 
green), two-successive pulse (dark red) and four-successive pulse (dark blue). (A, F) Off-gas O2, (B, 
G) off-gas CO2, (C, H) dissolved oxygen, (D, I) pH and (E, J) temperature. The vertical dashed lines 
(grey) correspond to the moment of glucose pulses. 
 




Figure 73: Glucose and acetate profiles in the bioreactor following the glucose pulses into glucose-
limited steady-state cultures of E. coli DPD2085. (A, B) Measured values from the pulses of 0.25 g L-1 
and (C, D) from 0.6 g L-1 with a single pulse (dark green), two successive pulses (dark red) and four 
successive pulses (dark blue). The symbols indicate measured values and the lines correspond to 
smooth data. The vertical dashed lines (grey) correspond to the moment of glucose pulses. 
 
The results presented in Tableau 26 show average specific rates of glucose uptake and acetate 
production/re-assimilation of single, two- and four-successive glucose pulses of 0.25 and 0.6 g L-
1
. The specific uptake and production rates were quite similar, considering the measurement 
uncertainties.  
During the transient states, off-gas online measurement provides valuable data for monitoring the 
dynamic changes in O2 uptake and CO2 production over short time periods. The specific rates of 
O2 uptake ( 2Oq− ) and CO2 production ( 2COq ) were calculated following the respective mass 
balance equations as described in “Materials and Methods” section. Prior to the glucose pulse 
experiment, the 
2Oq−  and 2COq  values at the steady states were maintained stable at 0.16 and 0.17 
mol CmolX-1 h-1 respectively. After the glucose up-shifts of 0.25 and 0.6 g L-1, the 
2Oq−  and 2COq  
sharply increased from these reference values to attain the maximum rates corresponding to about 
0.30 and 0.33 mol CmolX-1 h-1 respectively for both concentrations (Figure 74). The profiles of 
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2Oq−  and 2COq  evolutions were similar and quite reproducible regarding the single, two- and 
four-successive glucose pulses of 0.25 and 0.6 h-1 (Figure 74 A and B, Figure 74 C and D 
respectively). 
Tableau 26: Average specific rates of glucose uptake (-qS), acetate production (qacetate) and 
acetate re-assimilation (-qacetate) in response to the glucose pulses in steady-state chemostat 









0.25 g L-1 1 145.47±7.56 22.60±0.76 -34.38±2.82 
 2 (c) 143.46±6.63 25.82±1.00 -33.85±1.95 
 4 (d) 149.73±6.75 26.72±1.63 -33.53±2.29 
0.6 g L-1 1 150.15±3.62 28.48±0.71 -34.12±1.44 
 2 (c) 150.82±4.44 25.51±0.65 -35.90±2.38 
 4 (d) 150.00±10.01 24.91±1.06 -32.76±1.87 
(a) Specific rates of acetate production during glucose-excess conditions. 
(b) Specific rates of acetate re-assimilation during glucose-limited conditions (between each glucose pulse). 
(c) Average iq  value between the 1
st
 and 2nd glucose pulses. 
(d) Average iq  value from the 1
st
 to 4th glucose pulses. 
 
c. In situ measurement of bioluminescence induction  
The bioluminescence signals of E. coli DPD2085 used as biosensor was monitored in real-time 
and shown in Figure 75, in order to investigate the dynamics of the bioluminescence induction at 
both molecular and metabolic levels (Sunya et al., 2012b). This strain contains a plasmid-borne 
yciG::luxCDABE gene fusion and the gene promoter yciG is reported to be involved in the 
cytoplasmic acidification and the entering into stationary phase in E. coli (Slonczewski & Foster, 
1987; Van Dyk et al., 1998; Van Dyk et al., 2004). At the steady states, the low levels of 
bioluminescence signal were detected without any preliminary induction; such bioluminescence 
signal can be explained by either the plasmid leakage (Gil et al., 2000; Ivask et al., 2009) or the 
basal rpoS activity resulting from a glucose-limited chemostat (Notley & Ferenci, 1996), or both. 
The bioluminescence signal corresponding to the number of photons emitted by the cells was 
monitored, using a time-span of 1 s and plotted as a function of time (Figure 75). 
 
 






Figure 74: Dynamics of the specific rates of oxygen uptake and carbon dioxide production of E. coli 
DPD2085 exposed to excess glucose under fully aerobic conditions. (A, B) Measured values from the 
pulses of 0.25 g L-1 and (C, D) from 0.60 g L-1 with a single pulse (dark green), two-successive pulse 
(dark red) and four-successive pulse (dark blue). The vertical dashed lines (grey) correspond to the 
moment of glucose pulses. 
 
A sudden transition from glucose limitation to excess glucose caused the “light-off” phenomenon 
which was previously explained by the requirement of more reduced co-factors (NADH) to fit the 
need of higher cell activity (Sunya et al., 2012b). This light-off phenomenon was observed in all 
repeated glucose pulses of 0.25 and 0.6 g L-1 (Figure 75). Then the light signal increased to a 
plateau and kept almost stable during the glucose-excess periods. For the glucose pulses of 0.25 g 
L-1, the light inductions of each successive pulse maintained at the same level, whereas for the 
pulses of 0.6 g L-1, the levels of light induction increased after each pulse. This can indicate the 
induction of the gene promoter yciG. A marked and sharp increase in light intensity, called “sharp 
peak”, were observed indicating the complete depletions of the added glucose. 




Figure 75: Bioluminescence inductions in response to single, two- and four-successive glucose pulses 
of 0.25 g L-1 (A, B and C respectively) and of 0.6 g L-1 (D, E and F respectively). The vertical dashed 
lines (grey) correspond to the moment of glucose pulses. The symbols indicate measured values and 
the lines correspond to smooth data. The vertical dashed lines (grey) correspond to the glucose pulses. 
 
B.4.3.2. Transient responses to substrate oscillation under fully aerobic conditions 
In order to characterize the microbial response to a higher number of glucose perturbations, an 
oscillatory profile with fixed amplitude and frequency was investigated. Short-term glucose-
excess periods were simulated by repeated glucose pulses of 0.05 and 0.5 g L-1 per pulse into two 
independent steady-state chemostats at dilution rates of 0.17 and 0.19 h-1 respectively. The profile 
of measured dissolved oxygen concentration was similar for 0.05 g L-1 repeated glucose pulses 
(Figure 76 A); whereas for 0.5 g L-1 repeated glucose pulses, the dissolved oxygen concentration 
decreased from pulse to pulse (Figure 76 D), suggesting an increase in the biomass concentration 
in the bioreactor. These online measurement data observed for independent glucose pulse 
experiments were quite reproducible. In addition, the profiles of oxygen uptake and carbon 
dioxide production rates were quite similar for each repeated glucose pulse (Figure 76 B and E). 
The switches from glucose-limited to glucose excess conditions showed rapid increases in the 
respiratory activity of E. coli (Figure 76), indicating the existence of its oscillating behavior under 
completely oxidative metabolism. Figure 76 C and F represent the bioluminescence inductions of 
yciG::luxCDABE gene fusion in response to successive glucose pulses of 0.25 and 0.6 g L-1 
respectively. 




Figure 76: Dynamic evolutions of dissolved oxygen (A, D), oxygen uptake and carbon dioxide 
production rates (B, E) and bioluminescence signals (C, F) in response to oscillations environments 
simulated by glucose intermittent feeds during chemostat cultivations of E. coli DPD2085. 
B.5. Discussion 
In industrial bioreactors, fermentation processes have been usually selected to operate in fed-batch 
mode, where concentration gradients of glucose can arise due to the limitation of mixing 
efficiency (Bylund et al., 1998; Xu et al., 1999a). Most generally, cells continuously encounter 
various kinds of physico-chemical gradients such as substrate, dissolved oxygen, pH and 
temperature. Microorganisms would respond to these gradients differently depending on nature, 
intensity and frequency of the perturbations (Enfors et al., 2001; Lara et al., 2006b). The aim of 
this study was to investigate the frequency effect of the glucose fluctuations on the dynamic 
behavior of E. coli in the 1-L scale-down bioreactor. Different scenarios of the glucose 
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perturbations were performed within the range of glucose concentrations experimentally observed 
in large-scale bioreactors (Bylund et al., 1998; Xu et al., 1999a). 
The dynamic responses of E. coli cells to glucose up-shift were previously characterized in 
glucose-limited chemostat cultures (Sunya et al., 2012a); a rapid increase in oxygen consumption 
rate led to oxygen-limited conditions. In order to assess the impact of excess glucose on the 
dynamics of microbial responses under the sole substrate perturbation, glucose-limited chemostat 
cultures in steady state were subjected to a single glucose pulse of 0.25 and 0.6 g L-1 in fully 
aerobic condition which was maintained all along the glucose-excess periods.  
The rapid injections of a glucose perturbation of 0.25 and 0.6 g L-1 (Figure 73 A and C 
respectively) led to substantial changes in the metabolic activity revealed by rapid increases in 




q and acidorganicq ) (Tableau 26 and 
Figure 74). The values of specific glucose uptake rates ( Sq− ) from each steady state were slightly 
different, depending on the slight variation in the applied dilution rates and the concentration of 
the glucose feed solution (Tableau 25). After the glucose up-shifts, the evolutions of the average 
Sq−  value from both glucose intensities were quite similar with an increase from 60 mmolglucose 
CmolX-1 h-1 in steady state to 148 mmolglucose CmolX-1 h-1 (Table S1, Supplementary material 2). 
Such result is consistent with previous finding in the case of the excess glucose concomitant with 
transient oxygen-limited conditions (Sunya et al., 2012a). In all cases, about 2.5-fold-increased 
Sq− value is observed from previous steady states, estimated at about 90 % of the Sq− value in 
batch mode with the same E. coli strain (148 vs. 162 mmolglucose CmolX-1 h-1). Similar glucose 
pulse experiment was performed by Taymaz-Nikerel and co-workers (2011a) in a 7-L bioreactor 
with a working volume of 4-L under a glucose-limited E. coli chemostat at dilution rate of 0.1 h-1. 
From their study, the Sq−  value during the shift from glucose-limited to glucose excess conditions 
was found to be lower than the Sq−  value in batch mode, also consistent with other findings 
reported in literature (Harvey, 1970; Lendenmann & Egli, 1995). 
The profiles of the specific rate of oxygen uptake (
2O
q− ) and carbon dioxide production (
2CO
q ) 
versus time followed similar patterns. During the glucose excess phase, the 
2CO
q values increased 
rapidly and reached stable values within 3 min and were identical under both fully aerobic and 
oxygen-limited conditions (0.31 mol
2CO
 CmolX-1 h-1) (Fig. S1, Supplementary material 2). The 
2O
q− value obtained from full aerobiosis was slightly higher than that from oxygen-limited 
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condition (0.29 vs. 0.27 mol
2O
CmolX-1 h-1 respectively). The lower 
2O
q−  value under oxygen-
limited condition can be clearly explained by insufficient oxygen supply to the culture during the 
glucose excess phase. These results is in agreement with Alexeeva et al. (2000), who showed that 
the 
2CO
q  values under different oxygen availability conditions from fully aerobic to anaerobic 
conditions were not significantly modified compared with the 
2O
q− values. The 
2O
q−  value 
decreased when the culture tended to anaerobic condition (Alexeeva et al., 2000).  
Under fully aerobic conditions, the profiles of acetate accumulation in this study were quite 
similar for both glucose pulse intensities (Figure 70). Whereas in oxygen-limited condition, both 
acetate and formate were detected; the presence of formate can be used as the indicator of oxygen-
limited conditions (Bylund et al., 2000; Enfors et al., 2001; Lara et al., 2006c). An average 
specific rate of acetate production ( acetateq ) under oxygen limitation was 1.8-fold higher than the 
rate under full aerobiosis (47 vs. 26 mmolacetate CmolX-1 h-1) (Table S1, Supplementary material 
2). Under fully aerobic conditions, acetate formation can be clearly explained by a well-known 
acetate overflow mechanism in E. coli. This metabolism, which occurs since the dilution rate 
exceeds a critical threshold value ( critiqueD ), can be caused by an imbalance between glucose 
consumption, energy production and biosynthesis (Han et al., 1992; Holms, 1996; Lee, 1996; 
Farmer & Liao, 1997; Eiteman & Altman, 2006). Indeed, after the glucose up-shift, a part of the 
pyruvate is converted to acetate due to the fact that the substrate flux entering in the cells exceeds 
the capacity of the central metabolism. These critical values range between 0.35 to 0.48 h-1 in E. 
coli chemostat cultures (Paalme et al., 1997; Vemuri et al., 2006). Under oxygen-limited 
condition, the secretion of mixed acids (acetate, formate, succinate, lactate and ethanol) would 
occur, depending on the levels of oxygen limitations (Varma et al., 1993). Formate accumulation 
was significantly observed during the excess glucose concomitant with oxygen limitation. At low 
O2 availability in the broth, E. coli cells switch their metabolism to fermentative respiration where 
pyruvate is converted to acetyl-CoA and formate through pyruvate formate-lyase (PFL) enzyme 
which is activated in oxygen-limited condition (Gennis & Stewart, 1996; Partridge et al., 2007; 
Trotter et al., 2011). The instantaneous accumulation of formate after the pulse indicates a rapid 
activation of the PFL within seconds during the transition from aerobic to oxygen-limited 
conditions. Since the added glucose was depleted, a new glucose-limited condition was 
established. Under that condition, the produced acetate was rapidly re-assimilated by E. coli cells. 
The specific rate of acetate re-assimilation ( acetateq− ) was slightly higher than the specific rate of 
acetate production ( acetateq ) during the glucose excess phase (Table S1, Supplementary material 
2). For the three glucose pulse experiments concomitant or not with oxygen-limited conditions, 
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the dynamic responses regarding the Sq− , 
2O
q−  and 
2CO
q values were similar at macroscopic 
viewpoint, except for the acidorganicq  which depends on the levels of dissolved oxygen availability 
in the broth. 
Despite extensive knowledge on E. coli responses to glucose perturbations, it remains some 
questions about the adaptation phenomenon, regarding the effect of frequency and amplitude of 
the stress on the microbial behavior in fermentation processes. In order to investigate the 
frequency effect of the glucose perturbations, two- and four-successive glucose pulses of the same 




q  and acetateq  from the 1st, 2nd, 3rd and 4th glucose pulse were quite similar and 
represented the characteristic behavior of the E. coli in response to the glucose perturbations 
under well-controlled experiments. However it is interesting to note that for the first transition 
from glucose-limited to glucose excess conditions, an overshoot of the 
2O
q− value was clearly 
observed in all glucose pulse experiments (Figure 74), contrary to the 2nd, 3rd and 4th glucose 
pulses. Such observation is consistent with higher exothermic reaction for the first glucose pulse 
compared with the 2nd, 3rd and 4th pulses (Figure 72 E and J) and reinforces the hypothesis of 
highly active metabolic state that characterizes the microbial response after the first glucose 
perturbation. A similar statement concerning this overshoot after the glucose up-shift is also 
mentioned in previous works (Taymaz-Nikerel et al., 2011a; Sunya et al., 2012a). The reason of 
this overshoot phenomenon for the first glucose excess perturbation is not clear but a possible 
explanation might be that E. coli cells rapidly switch the glucose PTS systems from high to low 
affinity constants (Ks)  (Neubauer et al., 1995b). Indeed there are two main glucose transport 
systems, phosphotransferase systems (PTS). During steady-state cultures, E. coli cells use the PTS 
at high Ks and then after the glucose up-shift the strain switches the PTS system from high to low 
Ks. The switch between these both PTS systems can lead to an over-consumption of glucose, 
thereby an overshoot of respiratory activity. It is likely that E. coli cells would be capable to 
“memory” the first perturbation as a kind of history-dependent behavior in order to confer fitness 
to cell response for the next perturbations. This observation supports previous researches 
reporting that bacterial cells, that have gone through different environmental conditions, may 
respond differently to current conditions (Rozen & Belkin, 2001; Wolf et al., 2008). 
 Furthermore, in situ and real-time monitoring of E. coli DPD2085 bioluminescence strain was 
used to monitor both the transcriptional induction of the gene promoter yciG and the metabolic 
status of the cells. Indeed, the luxCDABE cassette responsible for the light production requires a 
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cofactor, FMNH2, which is also interconnected to the respiratory chain (Meighen, 1993; Marincs, 
2000). For the repeated glucose pulses of 0.25 g L-1, the emitted bioluminescence signals in 
response to the glucose pulses seem to be similar for the 1st, 2nd, 3rd and 4th pulses and then 
returned rapidly to their basal level (Figure 75). The obtained bioluminescence response 
corresponded thus only to changes in the metabolic state of the cells. Their profiles are consistent 
with those of previous studies (Sunya et al., 2012a; Sunya et al., 2012b); it suggests that for the 
glucose pulses of 0.25 g L-1 the transcriptional induction of the yciG::luxCDABE reporter is not 
significantly initiated whereas it is not the case for the glucose pulses of higher concentrations of 
0.6 g L-1. As documented in literature, the general stress response, RpoS, is modulated by 
transcription, translation and post-translation stability of the protein (Lange & Henggearonis, 
1994; Loewen et al., 1998; Hengge-Aronis, 2002; Wick & Egli, 2004) ; it has been also reported 
that the proteolysis plays the most important role to modulate the RpoS level (Loewen et al., 
1998; Hengge, 2008). For the successive glucose perturbation of low concentrations (≤ 0.25 g L-
1), the expression of the yciG::luxCDABE reporter was not significantly observed, probably due to 
the rapid RpoS regulation modulated by the proteolysis step. For higher glucose concentrations (≤ 
0.6 g L-1), the induction of yciG was observed. This finding seems to be consistent with other 
research which found that the intermittent additions of glucose feed, in comparison with a 
constant feed, in a fed-batch culture of E. coli led to the induction of the stringent response 
alarmone ppGpp (Neubauer et al., 1995a) and to the induction of general stress response σS 
(Neubauer et al., 1995b). These findings provide thus some support for the idea that the induction 
of the gene involved in the general stress response is obviously observed in response to the 
repeated glucose pulse whereas E. coli cells behave similarly at macroscopic viewpoint, except 
for the first time that the cells encounter the glucose perturbation.  
For the repeated pulses of glucose, the dynamic behavior of E. coli cells in response to the 
oscillating glucose concentrations were quite similar as previously described for the successive 
glucose pulses, suggesting that E. coli cells respond in the similar manner en terms of respiratory 
behavior when they are exposed several times to the same perturbation in the range of the time 
period tested (less than 2 h). 
 
B.6. Conclusion 
In summary, the present results enhance the understanding of the effect of repeated glucose 
perturbations from glucose-limited to glucose excess environments and inversely; it improves the 
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comprehensive picture of the dynamic responses of E. coli regarding to the specific rates of 
glucose and oxygen uptakes as well as organic acid and carbon dioxide productions. The obtained 
results of the present study showed that E. coli cells are able to modulate rapidly (≤ 2s) their 
metabolism between both conditions. The similitude of the dynamic behavior, at macroscopic 
viewpoint, face to the short and long-term repeated glucose perturbations in the range of our 
experimental set-ups was explicitly demonstrated, except for the first transition from glucose-
limited to glucose excess conditions. However for the repeated glucose perturbations of low 
intensity (≤ 0.25 g L-1), the expression of the gene promoter yciG was not significantly induced 
whereas for repeated glucose perturbations of higher intensity the induction of this gene was 
observed, revealing changes at molecular level. Thus E. coli cells seem to be able to manage their 
metabolism face to the presence of repeated glucose perturbations, relying on the stress level. One 
can imagine that in large-scale bioreactors where the concentration gradients of glucose occur, E. 
coli cells behave in the same manner in oscillating environments. Even if the glucose fluctuations 
are performed in the scale-down bioreactor, this study provides the following insight for future 
research on the impact of long-term oscillating stress on the cell adaptation phenomena regarding 
growth, yield, productivity, macromolecular composition and genetic modification in order to 
mimic real industrial constraints in large-scale fermentations. 
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Supplementary table and figure 
Table S1. Measured and calculated specific uptake and production rates of E. coli DPD2085 in 
response to the glucose up-shifts under fully aerobic conditions (0.25 and 0.6 g L-1) and oxygen 
limitation (0.4 g L-1). 
Aerobic conditions Oxygen limitation (a) 
Specific rates 
0.25 g L-1 0.6 g L-1 0.4 g L-1 
egluq cos−  145.47±7.56 150.15±3.62 119.7±9.5 
acetateq  22.60±0.76 28.48±0.71 46.8±3.6 
acetateq−  -34.38±2.82 -34.12±1.44 -49.8±1.9 
formateq  - - 43.3±3.8 
(a)
 Data obtained from Sunya et al. (2012a) 
 
Figure S1. Comparison of the dynamics of the specific rates of oxygen uptake (
2O
q− ) and carbon 
dioxide production (
2CO
q ) in response to a single glucose pulse into a characterized steady-state 
cultures of E. coli DPD2085. (A, B) the measured values obtained from the pulses of 0.25 g L-1 and of 
0.6 g L-1 under full aerobiosis (dark green and dark red lines respectively) as well as the pulse of 0.4 g 
L-1 (dark blue line). Fig. C and D focused on the first eight minutes after the glucose pulse. The 
vertical dashed lines (grey) correspond to the moment of glucose pulses. 





 L’effet de la fréquence des perturbations en glucose sur le comportement dynamique d’E. 
coli est étudié et caractérisé au moyen des pulses successifs de glucose dans des cultures 
d’E. coli DPD2085 en régime permanent au taux de dilution proche de 0,18 h-1.  
 Différents scénarios de perturbations nutritionnelles sont réalisés : 
○ un pulse unique de glucose de deux intensités dans des cultures en régime permanent où 
la condition d’aérobie stricte est assurée tout au long du pulse. Les résultats obtenus sont ensuite 
comparés au pulse de glucose entraînant une limitation en oxygène concomitante (cf. Partie IV-1); 
○ deux et quatre pulses successifs de glucose (0,25 et 0,6 g L-1) ainsi que des pulsés répétés 
de glucose  (0,05 et 0,5 g par pulse) sous forme d’oscillations entre les conditions de limitation et 
d’excès de glucose. 
 En réponse au pulse unique de glucose, la souche d’E. coli est capable de s’adapter très 
rapidement à son nouvel environnement, en fonction du niveau d’oxygène dissous dans le 
milieu :  
○ Les vitesses spécifiques de consommation de glucose ( Sq− ) augmentent quasi-
instantanément après le pulse et atteignent leurs valeurs maximales. Ces vitesses sont similaires, 
en conditions aérobie et en limitation en O2 (120 et 148 mmolglucose CmolX-1 h-1), compte tenu de 
la variation des concentrations de glucose mesurées.  
○ En limitation d’oxygène, l’acétate et le formate sont détectés dans le milieu de culture 
alors qu’en aérobie stricte seul l’acétate est produit. 
○ La vitesse spécifique de formation de l’acétate ( acétateq ) en limitation d’oxygène est 1,8 
fois supérieure à celle en aérobie stricte (47 vs. 26 mmolacétate CmolX-1 h-1 respectivement). 
○ Lors de la transition entre excès et limitation en glucose, la souche d’E. coli est capable 
de ré-assimiler, sans période de latence, l’acétate produit durant la phase d’excès de glucose. La 
vitesse spécifique de re-consommation d’acétate ( acétateq− ) est légèrement supérieure à celle de sa 
production. 
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○ En réponse au pulse unique de glucose de 0,25 et 0,6 g L-1, les comportements 
dynamiques macroscopiques d’E. coli sont significativement identiques, indépendamment de 
l’intensité de glucose dans la gamme de concentrations testées. En revanche, le gène promoteur 
est significativement induit en réponse du pulse de 0,6 g L-1, comparé à celui de 0,25 g L-1. 
  En comparant les réponses dynamiques entre les pulses successifs de glucose, l’évolution 
des profiles de 
2O
q−  et 
2CO
q suit une tendance similaire. Cependant pour le premier pulse 
de glucose la 
2O
q−  se caractérise par une surconsommation de l’oxygène. Le comportement 
similaire de la sur-activité transitoire est observé pour la réaction exothermique et la pO2 
qui sont supérieures pour le 1er pulse par rapport aux pulses suivants. 
 L’ensemble des résultats obtenus permet de déduire que la souche d’E. coli se comporte 
différemment au 1er pulse de glucose par rapport aux pulses suivants qui ont les 
comportements dynamiques similaires du point de vue macroscopique. E. coli est capable 
ainsi d’ajuster son métabolisme pour les perturbations suivantes.  
 Pour un nombre plus élevé de perturbation, lors d’oscillations entre limitation et excès de 
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Discussion générale et perspectives 
Dans un contexte de renforcement de la viabilité économique de filières biotechnologiques 
émergentes qui offrent des alternatives prometteuses aux procédés chimiques, la nécessité de 
maîtriser les performances des bioprocédés à l’échelle industrielle actualise l’agenda scientifique : 
l’extrapolation des bioprocédés à des échelles croissantes du pilote de laboratoire au pilote 
industriel apparaît notamment comme une étape limitante dans le déploiement des processus 
biotechnologiques. Ceci est dû à la complexité des bioréacteurs de grandes dimensions où 
interagissent de nombreux phénomènes biologiques et physiques. Avec des efforts antérieurs 
notables sur le développement des outils et des concepts d’extrapolation, il s’avère aujourd’hui 
encore indispensable de poursuivre et améliorer la compréhension des interactions entre les 
dynamiques des phénomènes biologiques et physiques.  
Pour élucider l’impact des gradients de concentrations sur le métabolisme du microorganisme lors 
de son transport au sein d’un bioréacteur industriel, ce travail de recherche focalise sur l’étude des 
effets de stress environnemental sur le comportement dynamique microbien. Des différences de 
comportement physiologique peuvent être induites selon la nature, l’intensité, la durée et la 
fréquence du stress environnemental considéré. L’analyse bibliographique fait apparaître que 
l’adaptation du microorganisme en modulant des mécanismes aux niveaux métabolique et/ou 
génétique intervient selon des échelles de temps différentes : les changements des concentrations 
en métabolites se produisent dans un intervalle de temps allant de quelques secondes à quelques 
minutes alors que les modifications des concentrations d’enzymes ou génétiques se produisent 
dans un intervalle de temps de quelques minutes à quelques heures (Douma et al., 2010). Les 
études des réponses transitoires à la perturbation d’environnement doivent être réalisés sur des 
échelles de temps de quelques secondes à quelques minutes, aux différents niveaux d’observation: 
macroscopique (vitesses spécifiques de croissance et de respiration), microscopique (morphologie 
des cellules) et génétiques (induction transcriptionnelle). Le domaine est pluridisciplinaire en 
associant génie biologique/biochimique, physiologie microbienne, et la démarche combine 
expérimentation et modélisation. 
L’approche choisie, les outils développés et les résultats obtenus durant ces travaux ont permis de 
contribuer à formuler des réponses aux questions scientifiques suivantes : 
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 Quelles sont les stratégies/méthodologies adaptées à mettre en œuvre pour l’étude des 
interactions dynamiques entre microorganisme et environnement en réponse transitoire 
selon une échelle de temps comprise entre quelques secondes à quelques minutes? 
 Par quels moyens les temps de réponses caractéristiques propres à E. coli peuvent-ils être 
quantifiés ?  
 Quel est l’effet de l’intensité d’une perturbation en concentration de glucose sur les 
dynamiques de réponses aux niveaux métabolique et transcriptionnel d’E. coli ? Quels sont 
les temps caractéristiques en réponse de la transition entre les conditions de limitation et 
d’excès en glucose ? 
 Quel est l’effet de la répétition d’un stress sur le comportement microbien en fonction de la 
fréquence et de l’amplitude du mouvement périodique imposé?  
 
Outils d’étude du comportement dynamique en réponse transitoire : développement, optimisation 
et validation  
Cette partie de travail a constitué la première étape de la démarche avec le développement d’outils 
rationnels s’appuyant sur les plus récentes avancées techniques reportées dans la littérature, pour 
une caractérisation rigoureuse des réponses microbiennes envisagée dans cette étude. 
Afin d’acquérir des résultats fiables et reproductibles, des cultures microbiennes en mode 
chémostat ont été mises en œuvre pour obtenir de façon préliminaire des cellules dans un état 
physiologique stabilisé et maîtrisé puis appliquer ensuite un stress de nature, amplitude et 
fréquence contrôlées.  
Le modèle biologique d’étude est la souche d’Escherichia coli comportant un gène promoteur 
combiné à une cassette des gènes rapporteurs de type bioluminescent ; ce choix offre l’avantage 
de pouvoir suivre in situ et en temps réel les changements métaboliques et génétiques transitoires 
avec détection de la bioluminescence par un photomultiplicateur. La souche E. coli DPD 2085 qui 
possède un gène promoteur yciG lié à une cassette de cinq gènes rapporteurs luxCDABE a été 
utilisée pour le suivi de l’induction transcriptionnelle du gène yciG. Ce gène promoteur est 
contrôlé positivement par le facteur sσ (RpoS) impliqué dans la régulation générale contre le 
stress chez E. coli et induit lors de l’entrée dans la phase stationnaire et de l’acidification 
cytoplasmique. Une relation entre l’induction du facteur σs
 
et l’acidification cytoplasmique a été 
également observée (Bearson et al., 1997; Van Dyk et al., 1998; Burton et al., 2010). Grâce à ces 
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deux raisons ; le gène promoteur yciG semble être un choix pertinent en vue de l’étude du bascule 
métabolique en réponse du pulse de glucose chez E. coli. De plus, il est reporté dans la littérature 
que la réponse générale au stress chez E. coli, RpoS, est régulée par la transcription, la traduction 
et la protéolyse (Lange & Henggearonis, 1994; Loewen et al., 1998; Hengge-Aronis, 2002; Wick 
& Egli, 2004). Toutefois l’étape de la protéolyse semble être une étape limitante qui régule les 
différents niveaux de RpoS agissant sur la stabilité des protéines σs (Hengge, 2008).  
Le système d’échantillonnage rapide développé a permis d’accéder à un nombre élevé 
d’échantillons sur un intervalle de temps modulable (quelques secondes à plusieurs minutes) avec 
un faible volume d’échantillonnage. Grâce au nombre élevé de mesures la détermination des 
cinétiques des réponses microbiennes a été précise et rigoureuse.  
Lors de la perturbation nutritionnelle, la concentration en biomasse peut être affectée. Une faible 
variation de biomasse étant difficilement quantifiable et accessible par des mesures traditionnelles 
sur une échelle de temps courte (allant de quelques secondes à quelques minutes), la démarche 
expérimentale a été associée à la modélisation pour le calcul théorique et prédictif. Ainsi, un 
modèle métabolique basé sur une approche de type « analyse des flux métabolique » avec 
conservation des bilans élémentaires et rédox pour toutes les réactions biochimiques a été adapté 
et validé avec les résultats issus de la littérature et de nos expérimentations. Ce modèle permet une 
estimation correcte des vitesses (e.g. vitesse de la formation de biomasse durant la perturbation de 
glucose) et des distributions des flux intracellulaires, offrant un outil important pour structurer les 
connaissances et améliorer la compréhension du métabolisme cellulaire. 
Lors de cultures en mode chémostat, il a été observé que les cellules perdent rapidement leurs 
plasmides (Stephens & Lyberatos, 1988; Popov et al., 2011), malgré un maintien continu de la 
pression de sélection (apport en ampicilline). Afin de réduire cette perte, deux stratégies d’apport 
en ampicilline ont été réalisées : stratégie 1, apport continu de 0,15 g L-1 ampicilline ; stratégie 2, 
apport séquencé (de type pulse) de 150 g L-1 ampicilline. En comparant ces deux stratégies, les 
résultats obtenus ont révélé deux phases distinctes : Phase I, entre 0 et 125 h de culture, durant 
laquelle le ratio totaltmu NN /tan  est stable ; Phase II, durant laquelle il y a perte des plasmides. 
L’apport séquencé (de type pulse) de l’ampicilline permet de maintenir deux fois plus longtemps 
la stabilité plasmidique, donc une population homogène. C’est la première fois qu’une nouvelle 
stratégie d’apport d’antibiotique est proposée et mise en œuvre, contribuant à formuler une voie 
d’amélioration de conduite de fermentation optimisant la stabilité des plasmides. 
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La maîtrise des conditions optimales de culture et du mode de conduite du bioréacteur, dans la 
limite d’utilisation des instruments de mesure, a permis une interprétation critique des résultats 
obtenus. 
Effet de l’intensité et la fréquence de la perturbation de glucose sur le comportement dynamique 
d’E. coli en réponse transitoire 
La perturbation de type « ajout pulsé de glucose » dans une culture en régime permanent a permis 
la caractérisation fine des réponses microbiennes à des gradients de concentration en substrat 
carboné proches de la réalité industrielle (Bylund et al., 1999; Xu et al., 1999a; Enfors et al., 
2001). Les fluctuations temporelles de concentration en glucose variables en intensité (de 0,08 à 1 
g L-1) et en fréquence ont été réalisées sur une population homogène de cellules (état 
physiologique identique). 
En réponse au pulse de glucose effectué sur des conditions expérimentales contrôlées et 
strictement identiques (microorganisme, milieu de culture, conditions opératoires, appareillage et 
méthode d’analyse des données), il apparaît que  
 les vitesses spécifiques de consommation de glucose et d’O2  ( egluq cos−  et 
2O
q− ) et de 
production de CO2 (
2CO
q ) augmentent rapidement et atteignent les vitesses maximales en 
75 s ;  
 ces dynamiques de réponse se sont avérées indépendantes de l’intensité de la concentration 
en glucose du pulse dans l’intervalle de concentrations étudié.  
 en conditions d’excès de glucose concomitant avec la limitation en oxygène, les 
productions d’acétate et de formate sont mises en évidence, résultant du mécanisme 
d’overflow et du métabolisme fermentaire. En condition aérobie stricte seul l’acétate est 
détecté avec une vitesse spécifique de production 1,8 fois inférieure à celle en limitation en 
oxygène. Les vitesses de production de ces acides organiques sont significativement 
affectées par la concentration en oxygène dissous dans le milieu de culture (Varma et al., 
1993). De plus, lors de la transition de la limitation à l’excès de glucose, les activités 
métaboliques des cellules n’atteignent pas leurs capacités maximales observées lors de la 
croissance en mode batch. De tels résultats soulignent que les cellules d’E. coli qui 
séjournent en conditions de limitation en substrat possèdent des acquis tels que les 
enzymes impliquées dans le métabolisme nécessaire pour répondre quasi-instantanément à 
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une perturbation de glucose mais en quantités insuffisantes pour subvenir à leur capacité 
maximale de croissance.  
 suite au pulse de glucose de faible concentration (≤ 0,25 g L-1), l’induction du gène yciG 
n’est pas significativement observée.  
 pour une concentration de glucose plus élevée (≥ 0,4 g L-1), l’induction de la 
bioluminescence est significativement identifiée. En effet, durant une longue exposition à 
la condition de stress (pulse de glucose de concentrations élevées), les cellules ont 
suffisamment de temps pour mettre en place un système de régulation contre le stress 
(protéines σs) qui induit ensuite le gène rapporteur yciG. Lors d’une exposition à courte 
durée au stress, les protéines σs induites sont rapidement dégradées par l’étape de la 
protéolyse.  
 l’induction de ce gène promoteur yciG impliqué à la régulation générale contre le stress est 
ainsi dose-dépendante, directement lié à la durée d’exposition à la perturbation. 
Dans cette étude, l’effet de la fréquence de la perturbation en glucose a été également investigué 
en réalisant deux séries d’expériences : i) deux et quatre pulses successifs de glucose de même 
concentration et ii) l’oscillation entre des conditions de limitation et d’excès de glucose. En 
réponse aux pulses successifs de glucose, les dynamiques de réponse en termes de egluq cos− , 
acetateq  2Oq− et 2COq du 1
er
, 2ème, 3ème et 4ème pulses sont macroscopiquement similaires et 
permettent de quantifier le comportement physiologique d’E. coli caractéristique en réponse aux 
stress de glucose, dans l’intervalle d’étude. Néanmoins, pour la première transition de limitation à 
excès de glucose, l’activité cellulaire augmente rapidement (entre 0 et 3 min) avec une 
surconsommation de l’oxygène par rapport aux 2ème, 3ème et 4ème pulses pour lesquels les profils 
des réponses dynamiques sont similaires. Cette sur-activité métabolique est confortée par la 
quantification d’un accroissement de l’exothermicité des réactions métaboliques lors du premier 
pulse de glucose. 
Lors des conditions d’oscillation, le comportement dynamique du microorganisme quantifié est 
similaire dans la période testée (< 2 h). Cependant, l’induction croissante des gènes impliqués 
dans la régulation contre le stress est ici clairement identifiée, suite aux pulses répétés de glucose 
de concentrations élevées (≥ 0,6 g L-1). Ces résultats sont en accord avec les travaux de Schweder 
et al. (1999) qui reporte qu’un certain nombre de gènes sont induit par les gradients de 
concentration de glucose observés dans un bioréacteur de grande dimension. Cela signifie que 
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l’ARNm de ces gènes (très faible stabilité avec une demi-vie dans l’intervalle de 3 minutes) peut 
être à plusieurs reprises synthétisé et dégradé, traduisant des ajustements rapides de la régulation 
des gènes. Selon Silfversparre (2002), la synthèse et la dégradation constantes de l’ARNm 
pourrait entrainer un diminution du rendement de la biomasse, due à la perte d’énergie lors de 
l’induction et relaxation de ces différents gènes contre le stress (Silfversparre, 2002), autre que la 
production et la ré-assimilation des acides mixtes produits chez E. coli (Xu et a. 1999). 
Ce travail montre clairement des changements métaboliques et moléculaires du microorganisme 
aux gradients de concentration ; les cellules sont capables d’adapter leur état physiologique en 
moins de 3 min. Ces temps de réponse microbienne sont donc du même ordre de grandeur que les 
temps de mélange dans les bioréacteurs de grandes dimensions (tm à 95 % du mélange idéal) qui 
varient entre 0,16 et 4,16 min dans des bioréacteurs de volume compris entre 4,5 à 30 m3 selon le 
système d’agitation (Singh et al., 1986; Vrabel et al., 1999; Vrabel et al., 2001).  
L’interaction dynamique entre les systèmes biologiques et physiques est donc ici quantifiée. Ces 
travaux argumentent de la présence de différentes populations au sein d’un bioréacteur de grandes 
dimensions lorsque les cellules transportées dans des zones de différentes concentrations en 
glucose, ont un temps de séjour suffisant pour que leur physiologie évolue.  
En conclusion, ces travaux de recherche constituent une première étape de l’identification et la 
quantification des interactions dynamiques entre le métabolisme microbien et le stress 
environnemental, en focalisant sur l’effet de l’intensité et la fréquence du stress nutritionnel, aux 
échelles macroscopiques, microscopiques et moléculaires. Ces travaux ont permis d’une part 
d’obtenir, en mettant en œuvre des outils d’investigation originaux, des données dynamiques aux 
niveaux macroscopique et moléculaire et d’autre part d’accroître les connaissances sur ces 
interactions. Ils ont également permis de valider l’utilisation pertinente des souches 
bioluminescentes en tant que biocapteur afin d’accéder aux temps caractéristiques du point de vue 
métabolique et moléculaire. Les résultats originaux et parfois inattendus ont fait l’objet de quatre 
publications (deux acceptées et deux soumises). 
Perspectives 
Dans la continuité des travaux menés dans ce projet, il est projeté que les résultats obtenus 
serviront ultérieurement à l’établissement d’un modèle dynamique avec la formulation 
d’hypothèses argumentées par la similitude comportementale du microorganisme vis-à-vis des 
gradients de concentration de glucose ici reportée. En collaboration avec le Dr. F. Delvigne de 
l’Université de Gembloux Agro-Bio Tech, expert en simulation numérique des transferts de 
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quantité de mouvement, un modèle hydrodynamique sera également exploité pour décrire les 
hétérogénéités locales au sein des bioréacteurs de grandes dimensions. L’intégration de ces deux 
modèles constituera un modèle hybride robuste contribuant au développement de nouveaux outils 
de changement d’échelle. 
Afin de compléter l’effet de la perturbation nutritionnelle sur le comportement dynamique d’E. 
coli, il serait intéressant de réaliser les conditions oscillatoires à plus long terme, en quantifiant les 
cinétiques macroscopiques d’une part et l’induction des gènes impliqués dans ce stress d’autre 
part. De plus, la fréquence de l’oscillation semble être un critère majeur sur les modifications 
d’ordre génétique. Il semble intéressant d’investiguer l’influence de la fréquence du stress et sa 
durée totale sur l’induction des gènes impliqués lors de la réponse au stress. L’ensemble de ces 
expériences refléterait la réalité industrielle dont la durée de culture est relativement longue de 
plusieurs heures à quelques jours.  
Ces travaux focalisant sur l’effet de la perturbation de glucose en termes de l’intensité et de 
fréquence, il serait donc intéressant d’étendre l’étude à d’autres types de perturbations 
environnementales, tels que des gradients de concentrations en oxygène dissous, pH, température, 
pression osmotique. Les gradients de concentrations en oxygène dissous se justifient car ils 
affectent significativement le métabolisme d’E. coli non seulement sur la production des acides 
mixtes mais aussi la redistribution des flux carboné dans le réseau métabolique. L’utilisation de 
souche bioluminescente contenant un gène promoteur (plus ou moins) spécifique au stress étudié 
peut être également envisagée. Ce capteur biologique constitue un atout majeur pour les mesures 
in situ des changements métaboliques et génétiques. Dans cette étude, plusieurs hypothèses ont 
été avancées pour expliquer l’induction du gène promoteur à partir du signal bioluminescent émis 
par des cellules lors du stress de glucose. Afin de vérifier ces hypothèses, il serait particulièrement 
intéressant de combiner l’approche bioluminescente à i) une quantification des pouvoirs 
réducteurs NADH et ii) une quantification de l’expression du gène promoteur, par RT-PCR, avec 
la culture de la souche sauvage afin de comparer et corréler les réponses bioluminescentes émises 
et l’expression du gène promoteur.  
La caractérisation des réponses biologiques est souvent limitée par la difficulté de prendre en 
compte les différentes sous-populations qui peuvent résulter des modifications ou des 
changements au niveau moléculaire tels que le pool génétique de chaque individu (mutation, perte 
plasmidique), le vécu de chaque individu, les cycles de vie et les différents états physiologiques 
causés par les microenvironnements (gradients de concentration) présents dans le bioréacteur 
(Fernandes et al., 2011). Il est donc plus que jamais nécessaire de mettre en œuvre des conditions 
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expérimentales permettant l’identification et la quantification de ces sous-populations en termes 
de la variabilité d’états physiologiques (e. g. cytomètre de flux en ligne) et la régulation des gènes 
pertinents (biocapteurs, RT-PCR…). Une attention particulière devra donc également être 
accordée sur la modélisation de l’évolution des différentes sous-populations dont résulte la 
performance globale des bioprocédés. Ceci devrait permettre de contribuer en la compréhension et 






























A1.1. Réactions stœchiométriques des voies métaboliques 
 
Système de phosphotransférase 
glc + pep = glcp + pyr 
 
Glycolyse 
glcp = frup 
gap + nad + adp + p=pg + atp + nadh + h 
pg = pep + eau 
pep + adp = pyr + atp 
pyr + coa + nad = accoa + co + nadh + h 
 
Cycle des acides tricarboxyliques & Voie anaplérotique 
accoa + oac + eau = cit + coa 
cit + nad = akg + nadh + h + co 
akg + coa + nad = succoa + co + nadh + h 
succoa + fad + gdp + p = fum + fadh + gtp + coa 
fum + eau + nad = oac + nadh + h 
pyr + atp + co + eau = oac + adp + p 
 
Fermentation des acides mixtes 
accoa + p + adp = acetat + atp + coa 
pyr + coa = accoa + format 
accoa + 2×nadh + 2×h = etoh + 2×nad + coa 
pyr + nadh + h = lactat + nad 
pep + nadh + co + 3×h = suc + nad + p 
 
Voie des pentoses phosphates 
gap + nadh + h = g3p + nad 
g3p + eau = glyc + p 
glcp + 2 × nadp + eau = ribup + 2 × nadph + 2 × h + co 
ribup = xylup 
ribup = ribop 
ribop + xylup = sedp + gap 
sedp + gap = frup + eryp 
eryp + xylup = gap + frup 
 
Synthèse des acides aminés 
glum + 2×atp + co + 2×eau = carp + glut + 2×adp + p 




ribop + 2×atp = prpp + 2×adp 
 
Synthèse de l'alanine 
pyr + glut = ala + akg 
 
Synthèse de l'arginine 
2×glut + accoa + carp + asp + 3×atp + nadph + 2×eau + h = arg + fum + 
3×adp + akg + coa + 4×p + nadp + acetat 
 
Synthèse de l'asparagine 
asp +glum + 2×atp + 2×eau = asn + glut + 2×adp + 2×p 
 
Synthèse de l'aspatate 
oac + glut = asp + akg 
 
Synthèse de la cystéine 
ser + so + 2×atp + 4×nadph + 6×h + accoa = cys + coa + acetat + 2×adp + 
4×nadp + 2×eau + 2×p 
 
Synthèse du glutamate 
akg + nadph + nh = glut + nadp + eau 
 
Synthèse de la glutamine 
glut + atp + nh = glum + adp + p + h 
 
Synthèse de la glycine 
ser + nadp + eau = gly + nadph + co + 3×h  
 
Synthèse de l'histidine 
prpp + glum + 4×atp + 2×nad + 4×eau + co + nh = his + akg + 2×nadh + 
4×adp + 7×p + h 
 
Synthèse de l'isoleucine 
thr + pyr + nadph + glut + 2×h = ileu + nh + nadp + akg + co + eau 
 
Synthèse de la leucine 
2×pyr + nadph + nad + glut + accoa + nad = leu + akg + coa + nadh + nadp 
+ 2×co 
 
Synthèse de la lysine 
asp + pyr + glut + succoa + atp + nadph + nadh + 2×h = lys + akg + suc + 
coa + adp + nadp + nad + co + p 
 
Synthèse de la méthionine 
asp + succoa + cys + 2×atp + 2×nadph + 2×nadh + co + 7×h = met + coa + 
suc + pyr + nh + 2×nadp + 2× nad + 2×adp + 2×p 
 




cho + glut = phe + akg + co + eau 
 
Synthèse de la proline 
glut + atp + nadph + nadh + 2×h = pro + adp + nadp + nad + eau + p 
 
Synthèse de la sérine 
pg + glut + nad + eau = ser + akg + p + nadh + h 
 
Synthèse de la thréonine 
asp + 2×atp + nadph + nadh + eau + 2×h = thr + 2×adp + nadp + nad + 2×p 
 
Synthèse du tryptophane 
cho + glum + prpp + ser = try + gap + glut + pyr + co + eau + 2×p 
 
Synthèse de la tyrosine 
cho + glut + nad = tyr + akg + co + nadh + h 
 
Synthèse de la valine 
2×pyr + nadph + glut + h = val + akg + co + nadp + eau 
 
Synthèse des nucléotides 
Synthèse des purines 
prpp + 2×glum + gly + 7×atp + asp + 3×eau + 3×co + 4×h = imp + 7×adp 
+ 9×p + 2×glut + fum 
imp + gtp + asp + atp = 2×adp + gdp + fum + p 
imp + nad + 3×atp + glum + 3×eau = gdp + nadh + glut + 3×adp  + 2×p + 
h 
gdp + atp + nadph + h = dgtp + nadp + adp + eau 
gdp + atp = gtp + adp 
atp + nadph + h = datp + nadp + eau 
 
Synthèse des pyrimidines 
carp + asp + (1/2)×o + prpp + atp = udp + co + 3×p + eau + adp 
udp + atp = utp + adp 
utp + glum + atp + eau = ctp + adp + glut + p 
ctp + nadph + h = dctp + nadp + eau 
udp + 3×nadph + 4×atp + co + 5×h = dttp + 3×nadp + 4×adp + 3×p 
 
Synthèse du peptidoglycane 
glcp + atp + eau = adpg + 2×p 
frup + glum + accoa + utp + eau = udp-nag + glut + coa + 2×p 
udp-nag + pep + nadph + h = udp-mur + nadp + p 
asp + pyr + glut + succoa + atp + 2×nadph + 2×h = dap + akg + suc + coa 
+ adp + adp + 2×nadp + p 
udp-mur + 3×ala + dap + glut + 5×atp = udp-nam + 5×adp + 5×p 
gap + pyr + 2×nadph + 3×atp + 4×h = isp + 2×nadp + 3×adp + co + eau + 
2×p 




udp-nam + udp-nag + undp + atp  = peptidoglycanunit + 2×udp + adp 
 
Dissipation énergétique  
atp + eau=adp + p 
nadh + (1/2) × o + PO × adp + PO × p + h=PO × atp + nad + (1+PO) × eau 
fadh + (1/2) × o + PO × adp + PO × p =PO × atp + fad + (1+PO) × eau 
 
Synthèse des acides gras 
8 × accoa + 14 × nadph + 7 × atp + eau + 14 × h=palmitate + 8  × coa + 14 
× nadp + 7  × adp + 7 × p 
9 × accoa + 16 × nadph + 8 × atp + eau + 16 × h=stearate + 9  × coa + 16 × 
nadp + 8  × adp + 8 × p 
 
Synthèse des lipopolysaccharides 
glcp + utp + eau = udpg + 2×p 
7×accoa + 6×atp + 12×nadph + 12×h + eau = myristic + 7×coa + 6×adp + 
12×nadp + 6×p 
6×accoa + 5×atp + 10×nadph + 10×h + eau = lauric + 6×coa + 5×adp + 
10×nadp + 5×p 
sedp + 2× atp + 2×eau = adp-gmh + adp + 3×p  
ribup + pep + ctp + 3×eau = cmp-kdo + 4×p 
udp-nag + 2×myristic + eau = udp-sugar + acetat + 4×h 
2 × udp-sugar + 2×atp + eau = lipid-IVA + 2×udp + 2×adp   
2 × cmp-kdo + lipid-IVA + myristic + lauric + 4×adp-gmh + 4×udpg + 
6×atp = lpsunit + 2×ctp + 10×adp + 4×udp + 4×h 
 
Système de transport au travers de la membrane cytoplasmique 
pextra + hextra=p + h 
nhextra = nh  
soextra + hextra=so + h 
h=hextra 
 
Synthèse des macromolécules : 
 
Protéines 
coeffglut × glut + coeffglum × glum + coeffpro × pro + coeffarg × arg + 
coefflys × lys + coeffser × ser + coeffgly × gly + coeffcys × cys + coeffasp 
× asp + coeffasn × asn + coeffthr × thr + coeffmet × met + coeffileu × ileu 
+ coeffala × ala + coeffval × val + coeffleu × leu + coeffphe × phe + 
coefftyr × tyr + coefftry × try + coeffhis × his + (2 ×coeffglut  +2 × 
coeffglum + 2 ×coeffpro + 2 ×coeffarg + 2 ×coefflys + 2 ×coeffser +2 × 
coeffgly + 2 ×coeffcys + 2 ×coeffasp + 2 ×coeffasn + 2 ×coeffthr + 2 
×coeffmet + 2 ×coeffileu + 2 ×coeffala + 2 ×coeffval + 2 ×coeffleu + 2 
×coeffphe + 2 ×coefftyr + 2 ×coefftry + 2 ×coeffhis + n + 2 × nb) × atp + 
(2 × coeffglut  + 2 × coeffglum + 2 × coeffpro + 2 × coeffarg + 2 × 
coefflys + 2 × coeffser + 2 × coeffgly + 2 × coeffcys + 2 × coeffasp + 2 × 




coeffval + 2 × coeffleu + 2 × coeffphe + 2 × coefftyr + 2 × coefftry + 2 × 
coeffhis + 3 × nb)× gtp + (4 ×coeffglut  + 4 × coeffglum + 4 ×coeffpro + 4 
×coeffarg + 4 ×coefflys + 4 ×coeffser + 4 × coeffgly + 4 ×coeffcys + 4 
×coeffasp + 4 ×coeffasn + 4 ×coeffthr + 4 ×coeffmet + 4 ×coeffileu + 4 
×coeffala + 4 ×coeffval + 4 ×coeffleu + 4 ×coeffphe + 4 ×coefftyr + 4 
×coefftry + 4 ×coeffhis + n + 5 × nb)× eau=protein + (2 × coeffglut  + 2 × 
coeffglum + 2 × coeffpro + 2 × coeffarg + 2 × coefflys + 2 × coeffser + 2 × 
coeffgly + 2 × coeffcys + 2 × coeffasp + 2 × coeffasn + 2 × coeffthr + 2 × 
coeffmet + 2 × coeffileu + 2 × coeffala + 2 × coeffval + 2 × coeffleu + 2 × 
coeffphe + 2 × coefftyr + 2 × coefftry + 2 × coeffhis + n + 2 × nb) ×  adp + 
(2 × coeffglut  + 2 × coeffglum + 2 × coeffpro + 2 × coeffarg + 2 × 
coefflys + 2 × coeffser + 2 × coeffgly + 2 × coeffcys + 2 × coeffasp + 2 × 
coeffasn + 2 × coeffthr + 2 × coeffmet + 2 × coeffileu + 2 × coeffala + 2 × 
coeffval + 2 × coeffleu + 2 × coeffphe + 2 × coefftyr + 2 × coefftry + 2 × 
coeffhis + 3 × nb ) × gdp + (4 ×coeffglut  + 4 × coeffglum + 4 ×coeffpro + 
4 ×coeffarg + 4 ×coefflys + 4 ×coeffser + 4 × coeffgly + 4 ×coeffcys + 4 
×coeffasp + 4 ×coeffasn + 4 ×coeffthr + 4 ×coeffmet + 4 ×coeffileu + 4 
×coeffala + 4 ×coeffval + 4 ×coeffleu + 4 ×coeffphe + 4 ×coefftyr + 4 
×coefftry + 4 ×coeffhis + n + 5 × nb)× p + (4 ×coeffglut  + 4 × coeffglum 
+ 4 ×coeffpro + 4 ×coeffarg + 4 ×coefflys + 4 ×coeffser + 4 × coeffgly + 4 
×coeffcys + 4 ×coeffasp + 4 ×coeffasn + 4 ×coeffthr + 4 ×coeffmet + 4 
×coeffileu + 4 ×coeffala + 4 ×coeffval + 4 ×coeffleu + 4 ×coeffphe + 4 
×coefftyr + 4 ×coefftry + 4 ×coeffhis + n + 5 × nb)× h 
 
ARN 
coeffatp × atp + coeffgtp × gtp + coeffutp × utp + coeffctp × ctp + 
(coeffatp + coeffgtp + coeffutp + coeffctp) × eau=rna + (2×coeffatp + 
2×coeffgtp + 2×coeffutp + 2×coeffctp) × p 
 
ADN 
coeffdatp × datp + coeffdgtp × dgtp + coeffdctp × dctp + coeffdttp × dttp + 
(coeffdatp + coeffdgtp + coeffdctp + coeffdttp) × eau=dna + (2×coeffdatp 
+ 2×coeffdgtp + 2×coeffdctp + 2×coeffdttp) × p 
 
Lipides (Phospholipides) 
(coeffpalpa /2+ coeffstepa / 2) × g3p + coeffpalpa ×palmitate + coeffstepa 
× stearate = phosphatidate + (coeffpalpa + coeffstepa) × eau 
(coeffpalpi /2+ coeffstepi / 2) × glcp + (coeffpalpi /2+ coeffstepi / 2) × glyc 
+ coeffpalpi × palmitate + coeffstepi × stearate + (coeffpalpi ×5/2+ 
coeffstepi × 5 / 2) × atp + (coeffpalpi + coeffstepi) × 
eau=phosphatidylinositol + (coeffpalpi ×5/2+ coeffstepi× 5 / 2) × adp + 
(coeffpalpi ×5/2+ coeffstepi × 5 / 2) × p + (coeffpalpi + coeffstepi) × h 
(coeffpalps /2+ coeffsteps / 2) × ser + (coeffpalps /2+ coeffsteps / 2) × g3p 
+ coeffpalps × palmitate + coeffsteps × stearate + (coeffpalps + coeffsteps 
) × atp =phosphatidylserine + (coeffpalps + coeffsteps ) × adp + 
(coeffpalps + coeffsteps) × p + (coeffpalps / 2 + coeffsteps / 2) × eau 
(coeffpalpc/2 + coeffstepc / 2) × ser + (coeffpalpc /2+ coeffstepc / 2) × 




coeffstepc × 10) × atp + (5×coeffpalpc + coeffstepc × 5) × eau + 
(3×coeffpalpc + coeffstepc × 3) × nadh + (coeffpalpc ×3/2+ coeffstepc × 3 
/ 2) × nadph + (coeffpalpc + coeffstepc) × co=phosphatidylcholine + 
(10×coeffpalpc + coeffstepc × 10) × adp + (coeffpalpc×19/2 + coeffstepc × 
19 / 2) × p+(3×coeffpalpc + coeffstepc × 3) × nad + (coeffpalpc ×3/2+ 
coeffstepc × 3 / 2) × nadp + (coeffpalpc ×7/2+ coeffstepc × 7 / 2) × h 
(coeffpaldpg + coeffstedpg) × g3p + coeffpaldpg × palmitate + coeffstedpg 
×stearate + (coeffpaldpg + coeffstedpg) × atp = diphosphatidylglycerol + 
(coeffpaldpg / 4 + coeffstedpg / 4) × glyc + (coeffpaldpg + coeffstedpg) × 
adp + (coeffpaldpg ×6/4+ coeffstedpg × 6 / 4) × p  
(coeffpalpe /2+ coeffstepe / 2) × ser + (coeffpalpe /2+ coeffstepe / 2) × g3p 
+ coeffpalpe × palmitate + coeffstepe × stearate + (coeffpalpe + coeffstepe 
) × atp = phosphatidylethanolamine + (coeffpalpe / 2 + coeffstepe / 2) × co 
+ (coeffpalpe + coeffstepe ) × adp + (coeffpalpe + coeffstepe) × p + 
(coeffpalpe / 2 + coeffstepe / 2) × eau 
coeffpa × phosphatidate + coeffpe × phosphatidylethanolamine + coeffps × 
phosphatidylserine + coeffpi × phosphatidylinositol + coeffdpg × 




(1 / 162) × adpg = (1 / 162) × adp + glycogen 
(2 / 1831) × peptidoglycanunit = peptidoglycan + (2 / 1831) × ala 




coefflpsunit×lpsunit = lipopolysacch 
 
Synthèse de la biomasse :  
qttlipids × lipids + qttpolysacch × polysacch + qttrna × rna + qttprotein × 

















A1.2. Valeurs nominales des variables symboliques 
Composition des macromolécules 
Les valeurs nominales des coefficients stœchiométriques de la formation 
de la biomasse sont obtenues à partir des données de Taymaz-Nikerel et al. 
(2010). Il s’agit de composition de biomasse moyenne obtenue à partir des 
cultures continues sur glucose avec les taux de dilutions compris entre 
0,025 et 0,3 h-1. La biomasse est composée de 65,59 % de protéine, 7,847 
% d’ARN, 1,1 % d’ADN, 16,1 % de lipides, 0,945 % de 
lipopolyssaccharides, 0,695 % de peptidoglycanes, 0,695% de glycogène 
ainsi que les autres métabolites, cofacteurs et ions (Taymaz-Nikerel et al., 
2010). 
La somme des pourcentages des macromolécules étant inférieure à cent, 
ces valeurs nominales retenues pour le modèle sont déduites en ramenant 
le total à 100% par proportionnalité sur les différentes macromolécules. 
Les valeurs de ces variables symboliques (qttprotein, qttpolysacch, 
qttlipids, qttrna, qttdna, qttlps) sont exprimées en g gX-1 selon le tableau ci-
dessous : 










Les valeurs nominales attribuées aux différents nucléotides de l’ADN et de 
l’ARN sont obtenues à partir des données de Neidhardt (Neidhardt, 
1987a). Les acides nucléiques AYN (Y = D ou R) sont formés, avec une 
molécule de pyrophosphate, par une polycondensation de nucléotides XTP 
(X = A, C, G et U) pour les acides ribonucléiques et de nucléotides XTP 
(X = dA, dC, dG et dT) pour les acides désoxyribonucléiques. Les 
coefficients stœchiométriques attribués aux nucléotides peuvent être 














où les MXTP et MPP sont les masses molaires du nucléotide XTP et du 
pyrophosphate respectivement. La MPP correspond à 176,97 g mole-1.  
Coefficient Valeur g g-1 MXTP g mole-1 mole gAYN-1 
coeffatp 0.2620 507 0.0007939 
coeffgtp 0.3230 523 0.0009335 
coeffctp 0.2160 483 0.0007059 
coeffutp 0.2000 484 0.0006515 
coeffdatp 0.2460 491 0.0007834 
coeffdgtp 0.2540 507 0.0007697 
coeffdctp 0.2460 467 0.0008483 








Les valeurs nominales attribuées aux différents acides aminés sont 
obtenues à partir des données de Neidhardt (Neidhardt, 1987a). Ces valeurs 
en µmol gbiomasse-1 sont ramenées en mole gprotéines-1.  



























Les lipides d’E. coli sont entièrement des phospholipides (PL) qui se 
trouvent exclusivement dans les membranes cellulaires. Ils jouent des rôles 
importants dans les variations des conditions physiologiques (Ballesta & 
Schaechter, 1971). Chez E. coli, les phospholipides dont leur proportion 
est constituée principalement de 75 % phosphatidylétanolamine (PE), de 
18% phophatidylglycérol, (PG) et de 5 % diphosphatidylglycérol (DPG) 
ou cardiolipide, (DPG) ainsi que de traces de phosphatidylsérine (PS) 
(Ingraham et al., 1983b). En revanche, il n’y a ni phosphatidate (PA), ni 
phosphatidylcholine (PC) et ni phosphatidylinositol (PI). 





La majorité des acides gras contenant dans les phospholipides sont 43 % 
d’acide palmitatique (C16 :0), 33 % d’acide palmitoléïque (C16 :1) et 24 
% d’acide oléique (C18 :0) (Ingraham et al., 1983b). Dans le modèle 
construit dans cette thèse, les C16 :0 et C16 :1 sont regroupés. A partir de 
ces données, il est possible de calculer les coefficients stœchiométriques 




















accoa Acetyl coenzyme A 
acetat Acetat 















co Carbon dioxyde 
coa Coenzyme A 
ctp Cytidine triphophate 
cys Cysteine 
dap Meso-diaminopimelate 
datp Deoxyadenosine triphosphate 
dctp Deoxycytidine triphosphate 
dgtp Deoxyguanosine triphosphate 
diphosphatidylglycerol Diphosphatidylglycerol 
dna Deoxyribonucleic acid 
dttp Deoxythymidine triphosphate 
eau Water 
eryp Erythrose 4-phophate 
etoh Ethanol 
fad Flavin adenine dinucleotide 
fadh Flavin adenine dinucleotide (reduced) 
format Formate 
















gtp Guanosine triphosphate 
h Proton 
hextra Extracellular proton  
his Histidine 
ileu Isoleucine 
imp Inosine monophosphate 
isocit Isocitrate 
isp Isopentenyl diphosphate 
lact Lactate 









myristic Myristic acid 
nad Nicotinamide adenine dinucleotide 
nadh Nicotinamide adenine dinucleotide 
nadp Nicotinamide adenine dinucleotide phosphate 
nadph Nicotinamide adenine dinucleotide phosphate 
nh Ammonia 







peptidoglycanunit Peptidoglycan monomer 












PO ratio P/O 
pro Proline 
protein Protein 
prpp 5-Phosphoribosyl diphosphate 
pyr Pyruvate 
ribop Ribose 5-phosphate 
ribup Ribulose 5-phosphate 
rna Ribonucleic acid 
ser Serine 
so Sulfate 
soextra Extracellular sulfate 
stearate Stearate 
suc Succinate 




udp Uridine diphosphate 






undp Undecaprenyl phosphate 
utp Uridine triphosphate 
val Valine 
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